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Kurzfassung
Die vorliegende Arbeit befaßt sich mit der numerischen Modellierung von monolithi-
schen Autoabgaskatalysatoren unter Beru¨cksichtigung verschiedener Transportmo-
delle in Gasphase und poro¨ser Washcoatschicht sowie heterogener Reaktionsmecha-
nismen, die auf Elementarreaktionen aufbauen. Hierbei wird der Einfluß mehrerer
Modellparameter auf die Schadstoffumsa¨tze im Katalysator mit Hilfe des Software-
pakets zur Simulation reaktiver Stro¨mungen DETCHEM untersucht.
Zuna¨chst wurde eine Parameterstudie durchgefu¨hrt, die die Grundlagen der mo-
dernen Katalysatoren mit geschlossen-zelligen laminaren sowie mit radial-offenen
“turbulenten” Kana¨len pra¨sentiert. Man stellt dabei fest, daß die Erho¨hung der
Effektivita¨t der Abgaskatalysatoren eine Optimierung bezu¨glich aller Teilschritte
der heterogenen Katalyse erfordert. Untersucht wird hierzu ein stationa¨rer isother-
mer Zylinderkanal mit Hilfe des Modells der Grenzschichtna¨herung. Die Trans-
portlimitierung innerhalb der mit Platin beladenen Washcoatschicht wird durch
ein Reaktions-Diffusions-Modell beschrieben, wobei eine Porenradienverteilung in
Makro- und Mikroporen angenommen wird. Es stellt sich heraus, daß durch Variati-
on der Parameter Temperatur, Washcoatdicke, Porengro¨ßenverteilung und Edelme-
tallbeladung erho¨hte Umsa¨tze von Kohlenmonoxid und Kohlenwasserstoffen erzielt
werden ko¨nnen. Dabei wird jedoch beachtet, daß diese Parameter nur in bestimm-
ten Grenzen zu variieren sind, um schnelle Katalysatordeaktivierung auszuschließen
und Herstellungskosten mo¨glichst gering zu halten.
Eine weitere Mo¨glichkeit zur Umsatzerho¨hung stellen strukturierte Kana¨le und
perforierte Folien dar, bei denen der a¨ußere Stofftransport durch lokale Turbulenzef-
fekte intensiviert wird. Die Intensivierung des Stofftransports wird durch ein mit
Stofftransportkoeffizienten erweitertes ideales Stro¨mungsrohr-Modell beschrieben,
wobei die Stofftransportkoeffizienten um einen zusa¨tzlichen Faktor erho¨ht werden.
Der zweite Teil der Arbeit behandelt die thermische Deaktivierung von Drei-
Wege-Katalysatoren. Hierbei wurde ein numerisches Simulationsmodell entwickelt,
das qualitative Aussagen u¨ber den Alterungszustand der Katalysatoren ermo¨glicht.
Ausgangspunkt dieser Studie sind externe experimentelle Daten. Gemessen wurden
die instationa¨ren Temperaturprofile innerhalb und die Schadstoffkonzentrationen am
Auslaß von neuen sowie nach unterschiedlichen Mechanismen gealterten Katalysa-
toren. Je nach Alterungszustand ergeben sich verschiedene Temperaturverla¨ufe im
Katalysator. Der implementierte Modellierungsansatz beruht auf der Annahme, daß
ein direkter Zusammenhang zwischen den sich infolge der exothermen chemischen
Reaktionen ergebenden Temperaturprofilen und der Menge der katalytisch aktiven
Komponente existiert. Der Alterungszustand la¨ßt sich dann bestimmen, indem die
Dispersion entlang des Katalysators variiert wird, bis die gemessenen und simulier-
ten Temperaturprofile zusammenfallen. Die Berechnungen werden ohne Vorkenntnis
der angewendeten Alterungsmechanismen durchgefu¨hrt, um objektive Vorhersagen
u¨ber die Alterungszusta¨nde zu ermo¨glichen. Die Simulationsergebnisse zeigen, daß
der verwendete Ansatz prinzipiell einsetzbar ist: die Abnahme der katalytischen Ak-
tivita¨t la¨ßt sich mit der A¨nderung des Temperaturprofils korrelieren. Man stellt fest,
daß unabha¨ngig vom Alterungszustand die ho¨chsten Temperaturgradienten direkt
nach dem Katalysatoreinlaß auftreten.
Der letzte Teil der Arbeit bietet einen umfassenden U¨berblick und Vergleich der
verschiedenen Modelle zur Simulation von Abgaskatalysatoren. Hierbei werden ein-,
zwei- und dreidimensionale Kanalstro¨mungsmodelle unter stationa¨ren isothermen
Bedingungen betrachtet. Der Einfluß der Transportlimitierung innerhalb des Wash-
coats wird durch ein vereinfachtes nulldimensionales Effektivita¨tskoeffizientenmodell
sowie durch detaillierte Reaktions-Diffusions-Modelle beru¨cksichtigt. Die insgesamt
18 untersuchten Kanalmodelle werden mit Hilfe der Softwarepakete DETCHEM und
FLUENT simuliert und mit experimentellen Daten verglichen. Die Ergebnisse zei-
gen, daß die radiale Diffusion sowohl in der Gasphase als auch im poro¨sen Washcoat
eine wichtige Rolle spielt. Es stellt sich heraus, daß die Transportlimitierung inner-
halb des Washcoats den Einfluß des a¨ußeren Stofftransports erheblich verringert.
Weiterhin wird gezeigt, daß sich die allgemeinen dreidimensionalen Modelle durch
weniger aufwendige zweidimensionale und durch Stofftransportkoeffizienten erwei-
terte eindimensionale Modelle gut approximieren lassen. Die zwei- und dreidimensio-
nalen Berechnungen mit detaillierten Reaktions-Diffusions-Modellen liefern die beste
U¨bereinstimmung mit den experimentellen Daten. Das Effektivita¨tskoeffizientenmo-
dell kann den mit den Reaktions-Diffusions-Modellen verbundenen Rechenaufwand
signifikant reduzieren. Es ist jedoch bedingt anwendbar und ha¨ngt stark von der
gewa¨hlten repra¨sentativen Spezies ab.
Abstract
This thesis focuses on the numerical modeling of monolithic converters coupling
diverse gas-phase and porous media transport models and detailed heterogeneous
reaction mechanisms. It investigates the impact of a wide spectrum of model pa-
rameters on the conversion rate of the catalysts using the CFD software package
DETCHEM.
The first part of the work presents a parameter study based on the fundamentals
of the conventional laminar and recently developed turbulent converters. It has been
found out that an optimization at every step of the catalytic process is required in
order to increase the efficiency of the exhaust gas converters. Here, calculations with
a single steady-state isothermal channel of cylindrical shape are carried out using
the boundary layer approach. The simulated channel is coated by a porous washcoat
layer containing platinum as an active component. The transport limitation within
the washcoat is described by means of a reaction-diffusion model which accounts for
the distribution of macro- and micro-pores in the porous media. The study shows
that an optimization with respect to operating temperature, washcoat thickness,
pore radius distribution and noble metal loading results in increased conversion
of carbon monoxide and hydrocarbons. However, these parameters can be varied
only in certain ranges of values due to limitations such as catalyst deactivation and
manufacturing costs.
Structured channels and perforated metal foils represent a further option to in-
crease the efficiency of catalytic converters. The local turbulence effects within these
constructions lead to intensification of the mass transport. In the current work, this
intensification is taken into account by introducing an enhanced plug-flow model
with amplified mass transfer coefficients.
The second part of the thesis handles the thermal aging of three way catalysts
(TWC). The applied simulation approach allows for qualitative prediction of the
deactivation state along the catalyst length. The study is based on external experi-
mental data. Transient temperature profiles within new and aged catalysts as well
as concentrations of exhaust gas species at the outlet of the catalysts have been
measured. Depending on the state of deactivation, different temperature profiles ha-
ve been measured. The modeling approach used here assumes a direct correlation
between the temperature profiles resulting from the exothermal chemical reactions
and the quantity of the active component. The state of aging is determined by vary-
ing the noble metal dispersion along the catalyst until the measured and calculated
temperature profiles coincide. The simulations are carried out without precognition
of the way the catalysts have been aged in order to guarantee an impartial predic-
tion of the deactivation state. The calculation results prove the applicability of the
used approach: the decrease in catalytic activity can be directly correlated to the
temperature changes inside the catalyst. Furthermore, highest deactivation is always
observed close to the catalyst inlet.
The last part of the work gives a comprehensive overview and comparison of va-
rious reacting flow models of catalytic converters. For this purpose, one-, two- and
three-dimensional single channel flow simulations have been conducted under iso-
thermal operating conditions. The impact of transport limitation within the porous
washcoat is taken into account by means of a simplified zero-dimensional effectiven-
ess coefficient model as well as detailed reaction-diffusion models. In total, 18 chan-
nel models are simulated with DETCHEM and with the commercial CFD software
package FLUENT and compared with experimental data. The results show that
radial diffusion plays an important role in the gas phase as well in the washcoat. It
has been found out that the transport limitation within the washcoat considerably
reduces the impact of the mass transport in the gas phase on the catalyst’s per-
formance. Furthermore, general three-dimensional models are successfully approxi-
mated through less computationaly expensive two-dimensional boundary-layer mo-
dels and enhanced one-dimensional plug-flow models with mass transfer coefficients.
Three- and two-dimensional channel models coupled with detailed reaction-diffusion
washcoat models provide the best agreement between simulation and experiment.
The effectiveness factor approach can substantially reduce the computation time. It
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Der Verbrennungsmotor spielt seit der Erfindung des Automobils am Ende des 19.
Jahrhunderts eine wesentliche Rolle fu¨r die Mobilita¨t von Menschen und Gu¨tern.
Heutzutage za¨hlen Automobile zu den wichtigsten Transportmitteln und sind ein
unverzichtbarer Teil des ta¨glichen Lebens. Wa¨hrend der Kraftfahrzeugbestand im
Jahr 1960 weltweit ca. 60 Mio. betragen hat, lag er im Jahr 2000 schon bei 700 Mio.
Bis 2020 rechnet BP mit mehr als 1 Milliarde Kraftfahrzeugen [11]. Dieser Fahrzeug-
zuwachs ist verbunden mit einer erheblichen Belastung der Umwelt. Die Fahrzeuge
emitieren unverbrannte Kohlenwasserstoffe (HC), Kohlenmonoxid (CO), Stickoxi-
de (NO, NO2 und N2O) und Rußpartikeln, die gesundheitsscha¨dlichen Einfluß auf
den Menschen haben und zur Vera¨nderung der Zusammensetzung der Atmospha¨re
fu¨hren. Kohlenmonoxid (CO) ist aufgrund seiner hohen Affinita¨t zur Eisenkompo-
nente des Ha¨moglobins sehr giftig. Unverbrannte Kohlenwasserstoffe und Stickoxide
sind giftig und tragen zum Photosmog bei. Daru¨ber hinaus kann Stickstoffmonoxid
(NO) mit Ozon zu Stickstoffdioxid (NO2) reagieren. Durch weitere Reaktionen mit
Radikalen wie OH und HO2 entstehen HNO2 und HNO3, die fu¨r den sauren Re-
gen mitverantwortlich sind. Rußpartikel sind genotoxisch und krebserregend. Kleine
Partikel dringen in Bronchien und Alveolen vor und reagieren mit der menschli-
chen DNS oder spezifischen Rezeptoren. Des Weiteren sind rußhaltige Aerosole und
das bei der Verbrennung im Motor entstehende Kohlendioxid (CO2) die wichtigsten
Treibhauskomponenten. Detaillierte Information u¨ber die mo¨glichen Auswirkugen
der oben genannten Schadstoffe auf die menschliche Gesundheit und der Umwelt
sind in [12, 21, 29, 42] zu finden.
Einer Berichterstattung des Umweltbundesamtes [103] zufolge sind 1528 Gg Koh-
lenmonoxid von den insgesamt 4006 Gg, die im Jahr 2006 in Deutschland emitiert
wurden, auf den Verkehr zuru¨ckzufu¨hren. Dies entspricht einem Anteil am gesam-
ten CO-Ausstoß von ca. 38%. Die im selben Jahr durch den Transport verursachten
Stickoxidemissionen (NOx) betragen 698 Gg. Bei einem Gesamtausstoß von 1394 Gg
ergibt sich dementsprechend ein Anteil von 50% fu¨r den Verkehr. Weiterhin entfallen
54 Gg des emitierten Gesamtstaubs (271 Gg) auf den Transportsektor, womit dessen
Anteil bei 20% liegt. Die oben dargstellten Daten veranschaulichen den wesentlichen
Beitrag des Verkehrs zur Umweltbelastung. Die Notwendigkeit der Reduktion des
verkehrbedingten Schadstoffausstoßes wurde bereits in den 70er Jahren des vorigen
Jahrhunderts erkannt. Im Jahr 1970 wurden in den USA zum ersten Mal Grenz-
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werte fu¨r die Emissionen von Kohlenwasserstoffen, Kohlenmonoxid und Stickoxiden
eingefu¨hrt. Anfangs waren motorische Maßnahmen ausreichend, um die festgeleg-
ten Werte zu erreichen. Die weitere Verscha¨rfung der Grenzwerte (insbesondere in
Kalifornien) konnte ab Mitte der 70er Jahre nur durch Abgasnachbehandlung mit
Katalysatoren eingehalten werden [51]. Die in Europa im Jahr 1985 festgelegten
Grenzwerte fu¨r Abgasemissionen haben auch hier die Ausru¨stung der Serienfahr-
zeuge mit Katalysatorsystemen erforderlich gemacht [34].
1.1 Bedeutung der Katalyse
Katalytische Prozesse kommen sowohl in der Natur als auch bei zahlreichen
chemisch-technischen Anwendungen vor. Enzymatische Reaktionen, die im Stoff-
wechsel aller lebenden Organismen eine prima¨re Rolle spielen, za¨hlen zu den bedeu-
tendsten katalytischen Reaktionen. Als wichtige Beispiele fu¨r katalytische Prozesse,
die der Menschheit bereits in der Antike bekannt waren, sind die Alkoholga¨rung aus
Zucker und die enzymatische Herstellung von Essigsa¨ure aus Alkohol zu erwa¨hnen.
Deren Reaktionsverlauf war jedoch zu dieser Zeit noch unbekannt. Erst Ende des
18. und Anfang des 19. Jahrhunderts fingen die Wissenschaftler an, sich mit der
Katalyse detailliert zu befassen. Parmentier entdeckte 1781 die katalytische Spal-
tung von Sta¨rke in Zucker, zwei Jahre spa¨ter synthesierte Priestley Ethylen durch
den Zerfall von Ethanol an Tonerde [16]. Do¨bereiner erfand 1823 das nach ihm
benannte Feuerzeug [59]: Ein Zinkstab wurde in ein mit Sa¨ure gefu¨lltes Glasgefa¨ß
eingetaucht, der dabei freigesetzte Wasserstoff stro¨mte durch einen Platinschwamm
und entzu¨ndete sich zusammen mit dem Luftsauestoff. Berzelius stellte 1835 fest,
daß bei bestimmten Reaktionen Substanzen im Reaktionsgemisch waren, die sich
sowohl auf der Eduktseite als auch auf der Produktseite im selben Zustand befan-
den. Daraus folgerte er, daß sie an den Reaktionen nicht teilnehmen, sondern die fu¨r
den Reaktionsablauf notwendige Energie liefern und bezeichnete sie als Katalysa-
toren (griech. καταλυσιζ: Auslo¨sung). Wilhelm Ostwald, der 1909 den Nobelpreis
fu¨r seine Arbeit u¨ber Katalyse erhalten hat, definierte den Begriff des Katalysators
folgenderweise:
”
Ein Katalysator ist ein Stoff, der die Geschwindigkeit einer chemischen Reaktion
erho¨ht, ohne selbst dabei verbraucht zu werden und ohne die endgu¨ltige Lage des
thermodynamischen Gleichgewichts dieser Reaktion zu vera¨ndern.“ [16, 78]
Wichtige katalytische Verfahren, die im zwanzigsten Jahrhundert entwickelt wur-
den, sind das Haber-Bosch-Verfahren zur Ammoniaksynthese (1913), das Fischer-
Tropsch-Verfahren zur CO-Hydrierung zu Paraffinen (1925), das Cracken von
Kohlenwasserstoffen (Houndry, 1937), die Autoabgaskatalyse (ab 1970) [48]. Heut-
zutage wird Katalyse weltweit großtechnisch angewendet. Mehr als 75% aller Che-
2
1.2 Die Katalyse in der Abgasnachbehandlung
mikalien werden durch katalytische Verfahren hergestellt [48]. Die Bedeutung der
Katalyse wurde im Positionspapier des Verbands der Chemischen Industrie zur Wei-
terentwicklung der Katalyseforschung in Deutschland vom 27.11.2002 [105] zusam-
mengefasst:
”
Zur Schlu¨sseltechnologie fu¨r die gesamte Volkswirtschaft wird die Katalyse, weil
katalytische Reaktionen fu¨r praktisch alle Industriezweige von erheblicher Bedeutung
sind. Zahlreiche Dinge unseres ta¨glichen Lebens, ob Benzin oder Kraftstoffe, Kraft-
fahrzeuge oder Computer, Medikamente oder Kosmetika, wu¨rde es ohne Katalyse
gar nicht oder zumindest nicht in der heute verfu¨gbaren Qualita¨t geben.“
1.2 Die Katalyse in der Abgasnachbehandlung
Die Anwendung der Katalyse im Bereich der Autoabgasreinigung begann in den 70er
Jahren des vorigen Jahrhunderts. Die erste Autoabgaskatalysatorserie wurde von der
Firma Johnson Matthey im Jahr 1974 produziert [57]. Der Volkswagen Golf 1 war
eines der ersten Autos, das serienma¨ßig mit Abgaskatalysatoren fu¨r den amerikani-
schen Markt ausgeru¨stet wurden. 1976 wurden in den USA Autoabgaskatalysatoren
eingefu¨hrt, die CO und HC oxidieren, Stickoxide jedoch nicht reduzieren konnten
[22, 51]. Durch die Einfu¨hrung der Drei-Wege-Katalysatoren im Jahr 1979 wurde
dieses Problem behoben. Diese Technologie hat sich im Laufe der Zeit durchgesetzt
und wurde weiterentwickelt. Heute ist der geregelte Drei-Wege-Katalysator Stand
der Technik bei Fahrzeugen mit Otto-Motor. Seine Funktionsweise beruht auf der
simultanen Oxidation von HC und CO und der Reduktion von NOx an einer kataly-
tisch aktiven Edelmetallkomponente (Platin/Rhodium oder Palladium/Rhodium).
Dadurch lassen sich Konvertierungsraten bis zu 98% erzielen [31]. Voraussetzung
fu¨r das optimale Funktionieren dieses Katalysators ist ein sto¨chiometrisches Luft-
Kraftstoff-Gemisch, das einer Luftzahl λ = 1 entspricht. Durch ein komplexes Zu-
sammenspiel zwischen Lambdasensor und Motorelektronik wird gewa¨hrleistet, daß
die Luftzahl in einem engen Bereich um den Wert 1 gehalten wird.
In den letzten Jahren gewinnen Diesel- und Mager-Mix-Motoren zunehmend
an Bedeutung. Diese bieten die Mo¨glichkeit, den Kraftstoff effizienter auszunut-
zen, indem der Motor unter Sauerstoffu¨berschuß betrieben wird. Daraus resultiert
ein reduzierter CO- und CO2-Ausstoß. Gleichzeitig entstehen vermehrt Stickoxi-
de, die sich durch Drei-Wege-Katalysatorsysteme nicht mehr reduzieren lassen. Der
Grund dafu¨r ist der Mangel an Reduktionsmitteln unter mageren Bedingungen.
Zur Behebung dieses Problems werden heutzutage Mager-Mix-Motoren mit NOx-
Speicherkatalysatoren [9, 47, 52] und Dieselmotoren mit SCR-Katalysatoren (Selec-
tive Catalytic Reduction) ausgestattet [1, 2, 47].
Abgaskatalysatoren werden ha¨ufig als monolithische Reaktoren realisiert. Die Mo-
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nolithstruktur besteht aus einem wabenfo¨rmigen Tra¨germaterial (z.B. Cordierit) mit
regelma¨ßig geformten Kana¨len. Die Wa¨nde dieser Kana¨le sind mit einer poro¨sen
Schicht (Washcoat) versehen, in die die katalytisch aktive Komponente eingebettet
ist. Dadurch wird eine große Kontaktfla¨che zwischen Katalysator und gasfo¨rmigen
Reaktanden erzielt. Als katalytisch aktive Substanz des Monolithreaktors werden die
Edelmetalle Platin, Rhodium und Palladium verwendet, wodurch hohe Produktkos-
ten entstehen.
Des Weiteren werden die Grenzwerte der Schadstoffemissionen immer niedriger.
In diesem Zusammenhang ist die Optimierung der Abgaskatalysatoren eine beson-
ders wichtige Aufgabe. Dafu¨r ist ein detailliertes Versta¨ndnis der im Monolithreaktor
ablaufenden Prozesse notwendig. Diese sind durch ein komplexes Wechselspiel zwi-
schen Massen- und Wa¨rmetransportprozesse sowohl in der Gasphase als auch im
Washcoat und heterogenen katalytischen Reaktionen gekennzeichnet. Als heteroge-
ne katalytische Reaktionen werden Reaktionen bezeichnet, bei denen Katalysator
und Reaktanden in unterschiedlichen Phasen vorliegen.
1.3 Numerische Modellierung von Abgaskatalysatoren
Experimente sind eine effiziente Methode zur Untersuchung des Katalysatorverhal-
tens. Sie ermo¨glichen die Analyse unter realen Betriebsbedingungen. Der Aufbau so-
wie die Vorbereitung und Durchfu¨hrung der Experimente sind jedoch ha¨ufig mit ho-
hen Kosten und Zeitauwand verbunden. Eine weitere Mo¨glichkeit zur Untersuchung
von Abgaskatalysatoren bieten numerische Simulationen. In den letzten Jahrzehn-
ten hat sich die numerische Stro¨mungsmechnik (Computational Fluid Dynamics,
abgeku¨rzt CFD) als wichtiger Teil der Stro¨mungsmechnik etabliert. Sie stellt eine
kostengu¨nstige Alternative zu zahlreichen Experimenten dar, durch die sich Geo-
metrien und physikalische und chemische Vorga¨nge unterschiedlicher Komplexita¨t
modellieren lassen. Ein anderes Ziel der numerischen Stro¨mungsmechanik ist es,
einen detaillierten Einblick in die ablaufenden Prozesse und deren Interaktion zu
ermo¨glichen. Fu¨r ein besseres Versta¨ndnis der Vorga¨nge im Abgaskatalysator ist
das Zusammenspiel zwischen numerischer Simulation und Experiment heutzutage
unverzichtbar.
Numerische Algorithmen sind in der Mathematik schon lange bekannt. Erst nach
der Entwicklung leistungsfa¨higer Rechenmaschinen im vorigen Jahrhundert wur-
de es mo¨glich, diese Algorithmen effizient zu implementieren. Die Entwicklung der
numerischen Stro¨munsmechanik ha¨ngt daher mit der kontinuierlich steigenden Leis-
tung der Rechenmaschinen eng zusammen. Wa¨hrend in den 50er Jahren des vorigen
Jahrhunderts Hochleistungsrechner wie EDSAC, Univac 1101 und IBM 701 ca. 102
Fließkommaoperationen pro Sekunde (FLOPS) ausfu¨hren konnten, betra¨gt die Re-
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chenleistung der Anfang des 21. Jahrhunderts erschienenen Hochleistungsrechner
bereits u¨ber 1012 FLOPS (Hitachi SR8000, ASCI White). Im Bereich der Personal-
computer ist auch ein signifikanter Fortschritt zu verzeichnen. Die Ende der 70er
Jahre eingefu¨hrten Prozessoren 8086/87 konnten ca. 104 Operationen pro Sekunde
ausfu¨hren, wa¨hrend die Rechenleistung des AMD K7/600 Prozessors aus dem Jahr
2000 in der Gro¨ßenordnung von 108 FLOPS liegt [83]. Pauschal rechnet man mit ei-
nem Anstieg der Rechenleistung bei Hochleistungsrechnern und Personalcomputern
um eine Gro¨ßenordnung alle fu¨nf Jahre. Mit den heutzutage zur Verfu¨gung stehen-
den Rechenanlagen lassen sich zahlreiche technische Systeme aus dem Bereich der
industriellen Produktentwicklung simulieren [83].
Die numerische Stro¨mungsmechanik beruht auf der Na¨herungslo¨sung der Navier-
Stokes Gleichungen, der Grundgleichungen der Stro¨mungsmechnik, durch Diskreti-
sierung des zu untersuchenden Stro¨mungsbereichs. Diese sind Erhaltungsgleichungen
fu¨r Masse, Impuls und Energie, die Geschwindigkeit, Dichte, Druck, Spezieskonzen-
trationen und Temperatur in Abha¨ngigkeit von der ra¨umlichen Position und der
Zeit liefern [84, 114]. Daraus ko¨nnen Schlußfolgerungen u¨ber die Stoff- und Energie-
transportprozesse innerhalb eines Stro¨mungssystems gezogen werden. Im Laufe der
Zeit wurden Diskretisierungsmethoden (Finite Differenzen, Finite Volumen, Finite
Elemente) unterschiedlicher Genauigkeit und Anwendbarkeit entwickelt [36, 83]. In
Abha¨ngigkeit von der Komplexita¨t des zu simulierenden Systems lassen sich Annah-
men treffen, durch die die allgemeine instationa¨re dreidimensionale Navier-Stokes-
Formulierung in vereinfachte drei-, zwei- oder eindimensionale Spezialfa¨lle transfor-
miert wird. Somit kann der Rechenaufwand erheblich reduziert werden.
Neben der Auswahl eines geeigneten Navier-Stokes-Modells ist die Entwicklung
bzw. Auswahl eines Reaktionsmechnismus eine andere wichtige Aufgabe bei der Mo-
dellierung von Abgaskatalysatoren. Reaktionsmechanismen beschreiben die Kinetik
der im Katalysator ablaufenden chemischen Reaktionen. Aus den im Mechanismus
enthaltenen reaktionskinetischen Daten und den thermodynamischen Parametern
der einzelnen Spezies lassen sich Ausdru¨cke fu¨r die Bildungs- bzw. Verbrauchsge-
schwindigkeiten der Spezies ableiten, die in den Navier-Stokes-Gleichungen mit-
einbezogen werden. Unterschieden wird zwischen Gasphasen- und Oberfla¨chenme-
chanismen. Oberfla¨chenmeachnismen beschreiben die katalytischen Reaktionen auf
der Edelmetalloberfla¨che, wa¨hrend Gasphasenreaktionen die chemischen Vorga¨nge
in der Kanalstro¨mung abbilden. In der Autoabgasnachbehandlung spielen letztere
ha¨ufig eine untergeordnete Rolle. Des Weiteren ko¨nnen Reaktionsmechnismen als
Global- oder Elementarmechanismen formuliert werden. Elementarreaktionen be-
schreiben genau die Abla¨ufe auf molekularer Ebene. Das Ziel ist, die tatsa¨chlichen
Reaktionspfade zu rekonstruieren und somit einen allgemein anwendbaren Mech-
nismus zu entwickeln. Dagegen beschreiben globale Reaktionen das Ergebnis der
chemischen Vorga¨nge mit an kinetische Experimente angepassten Parametern. Die-
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se Parameter werden fu¨r ein konkretes Katalysatorsystem abgeleitet. Daher ist die
Anwendbarkeit der Globalmechanismen beschra¨nkt.
Heutzutage existieren zwei grundlegende Ansa¨tze zur Modellierung und Simula-
tion von Autoabgaskatalysatoren:
- Einige Autoren betrachten Einkanalsysteme [17, 19, 50, 54, 71, 86, 96]. Solche
Simulationen basieren auf der Annahme, daß alle Kana¨le im Katalysator sich
identisch verhalten und dementsprechend das Einzelkanalmodell repra¨sentativ
fu¨r das Verhalten des Gesamtmonolithen ist. Bei bestimmten Betriebsbedin-
gungen (z. B. stationa¨r und isotherm betriebener Reaktor mit ra¨umlich kon-
stanten Eingangsbedingungen) ist so eine Annahme gerechtfertigt. Der Vor-
teil solcher Modelle liegt darin, daß man die Interaktion zwischen chemischen
Prozessen und Transportvorga¨ngen innerhalb des Kanals detailliert studieren
kann.
- Andere Forscher modellieren den kompletten Monolithreaktor [4, 43, 56, 72].
Dabei interessieren vor allem die ra¨umlichen instationa¨ren Temperatur- und
Spezieskonzentrationsverteilung im Katalysator. Manche Studien behandeln
neben dem Verhalten des Gesamtmonolithen auch die Stro¨mungs- und Tem-
peraturverha¨ltnisse in ausgewa¨hlten Einzelkana¨len des Reaktors [13, 94, 111].
1.4 Ziel der Arbeit
Die vorliegende Arbeit befasst sich mit dem Einfluß verschiedener Modellparame-
ter bei Simulationen aus dem Bereich der Autoabgaskatalyse. Zuna¨chst wird ein
Einkanalsystem unter isothermen Betriebsbedingungen im Rahmen eines gemeinsa-
men Projekts mit der Firma Emitec GmbH simuliert [15]. Dabei werden die che-
mischen Vorga¨nge auf der katalytisch-aktiven Edelmetallkomponente (Platin) durch
einen detaillierten Reaktionsmechanismus modelliert. Berechnungen mit und ohne
Transportlimitierung innerhalb des Washcoats bei sonst gleichen Modellparametern
werden durchgefu¨hrt und miteinander verglichen. Analysiert wird ein breites Tem-
peraturspektrum: von 200 ◦C bis 800 ◦C. Weitere untersuchte Parameter sind die
Washcoatdicke und die Porengro¨ßenverteilung innerhalb des Washcoats. Das ver-
wendete Reaktions-Diffusions-Washcoatmodell setzt eine Porenradienverteilung in
Makro- und Mikroporen voraus. Ziel dieser Untersuchung ist eine ganzheitliche Be-
trachtung der Reaktionskinetik, des a¨ußeren Stofftransports sowie der Porendiffusion
innerhalb des Washcoats. Deren fundiertes Versta¨ndnis ist eine wichtige Vorausset-
zung fu¨r die Optimierung des Wirkungsgrads der Katalysatorsysteme.
Ein bedeutender Schritt bei der Katalysatortra¨gerentwicklung stellt der U¨bergang
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a¨ußerem Stofftransport dar [41, 55, 75]. Dadurch wird eine Erho¨hung des Kataly-
satorwirkungsgrades erreicht. Um diesen Effekt zu simulieren, wird im Rahmen des
selben Projekts eine Berechnung mit dem erwa¨hnten Einkanalmodell durchgefu¨hrt,
wobei die Sherwood -Zahl (und dadurch der Stofftransportkoeffizient) ausgehend von
einem radial geschlossenen Standartkanal um einen Faktor erho¨ht wird.
Im Laufe ihrer Lebendsdauer deaktivieren Abgaskatalysatoren. Dieser Vorgang
wird auch als Alterung bezeichnet und a¨ußert sich in der Abnahme der Konvertie-
rungsraten. Die sinkende katalytische Aktivita¨t ist auf diverse chemische (Vergiftung
und Maskierung), mechanische (Abriß) und thermische Prozesse (Sintern) zuru¨ck-
zufu¨hren [47, 65, 70]. Ein anderes Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Erstellung
eines Simulationsmodells zur Untersuchung von thermisch gealterten Drei-Wege-
Katalysatoren im Rahmen eines Industrieprojekts. Thermische Alterung tritt bei
hohen Temperaturen ein, indem:
- das Edelmetall zu sintern beginnt. Infolgedessen reduziert sich die zur
Verfu¨gung stehende katalytisch-aktive Oberfla¨che.
- der Washcoat zu sintern beginnt, wodurch seine spezifische Oberfla¨che sinkt.
Dementsprechend nimmt die Anzahl der zuga¨nglichen Edelmetallpartikel ab.
Im realen Abgaskatalysator u¨berlagern sich beide Effekte und sind nicht unmittelbar
voneinander zu trennen.
Aus den exothermen Reaktionen der Schadstoffe ergibt sich ein Temperaturprofil
u¨ber die La¨nge des Katalysators. Eine Vera¨nderung der Gro¨ße Dispersion, die die o¨rt-
liche Verfu¨gbarkeit des Edelmetalls repra¨sentiert, kann folglich zu einem vera¨nderten
Temperaturprofil fu¨hren. Aufgrund eines experimentell vermessenen ungebrauchten
Drei-Wege-Katalysators wird ein instationa¨res Simulationsmodell des gesamten Mo-
nolithreaktors entwickelt, wobei die ablaufenden chemischen Reaktionen durch einen
Globalmechanismus beschrieben werden. Die empirische Gro¨ße Dispersion wird un-
ter Beru¨cksichtigung der experimentell ermittelten Temperaturverteilung entlang
des Katalysators und Konversionsraten fu¨r Propan (C3H8), Kohlenmonoxid (CO)
und Stickstoffmonoxid (NO) angepasst. Das erstellte Modell wird zur Abscha¨tzung
der Dispersionverteilung von gealterten Katalysatoren verwendet, indem die Di-
spersion in axialer Richtung so variiert wird, daß die gemessenen und berechneten
Temperaturprofile gut u¨bereinstimmen. Dadurch werden Ru¨ckschlu¨sse auf den Al-
terungszustand der untersuchten Katalysatoren ermo¨glicht. Um die Anwendbarkeit
des hier implementierten Ansatzes sicherzustellen, wurden mehrere, unter verschie-
denen Bedingungen gealterte Katalysatoren simuliert.
Der letzte Teil dieser Arbeit befasst sich mit der Modellierung von reaktiven Ein-
kanalstro¨mungen. Er gibt einen umfassenden U¨berblick und Vergleich der verschie-
denen Stro¨mungsrohrmodelle zur Simulation von Abgaskatalysatoren. Die behan-
delten Modelle basieren auf ein-, zwei- und dreidimensionalen Formulierungen der
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Navier-Stokes-Gleichungen [77]. In den dreidimensionalen Fa¨llen werden die kom-
pletten Navier-Stokes-Gleichungen gelo¨st. Bei den zweidimensionalen Simulationen
werden sowohl die Navier-Stokes-Gleichungen als auch die Grenzschicht-Na¨herung
(Boundary-Layer) [61, 91] verwendet. Letztere setzt vernachla¨ssigbare axiale Diffu-
sion und radiale Druckgradienten voraus. Eindimensionale Kanalstro¨mungen wer-
den durch ein einfaches und ein modifiziertes Propfenstro¨mungsmodell (Plug-Flow -
Modell) beschrieben [49, 61]. Sie beruhen auf der Annahme verschwindender radia-
ler Temperatur-, Geschwindigkeits- und Spezieskonzentrationsgradienten innerhalb
des Kanals. Das modifizierte Plug-Flow -Modell beru¨cksichtigt die Stofftransportli-
mitierung zwischen Kanalinnerem und -wand durch die Einfu¨hrung von Massen-
transportkoeffizienten. Insgesamt drei Kanalgeometrien werden modelliert: zylin-
drischer Kanal und quadratische Kana¨le ohne und mit abgerundeten Ecken. Des
Weiteren werden heterogene katalytische Reaktionen in einem mit Washcoat be-
schichteten Kanal betrachtet. Folgende Washcoat-Modelle werden hierfu¨r verwendet:
einfaches Effektivita¨tskoeffizienten-Modell, ein- und mehrdimensionale detaillierte
Reaktions-Diffusions-Modelle sowie ein Modell, das unendlich schnellen Stofftrans-
port innerhalb des Washcoats voraussetzt. Die Diffusionskoeffizienten im poro¨sen
Medium werden anhand eines effektiven Diffusionskoeffienten bestimmt, der mole-
kulare und Knudsen-Diffusion einbezieht. Die katalytischen Reaktionen laufen auf
Platin-Oberfla¨che ab und werden durch einen Elementarmechanismus beschrieben
[68]. Gasphasenreaktionen bleiben dabei unberu¨cksichtigt. Die Simulationen basie-
ren auf am Institut fu¨r Chemische Verfahrenstechnik (ICVT ) der Universita¨t Stutt-
gart durchgefu¨hrten experimentellen Untersuchungen zur katalytischen Aktivita¨t
im Flachbettreaktor mit einem realistischen Modellabgas [93]. Der Flachbettreaktor
wird stationa¨r unter sauerstoffreichen Bedingungen betrieben. Isotherme Messun-
gen im Temperaturbereich 250-450 ◦C liefern die Ortsprofile der Konzentrationen
der wichtigen Gasphasenspezies (C3H6, NO, NO2) entlang des Katalysators. Die
berechneten und gemessenen Konzentrationsprofile werden miteinander verglichen.
Alle Berechnungen in der vorliegenden Arbeit wurden mit Hilfe der Software-
pakete DETCHEM [28] und FLUENT [37] durchgefu¨hrt. Das von Deutschmann
et al. entwickelte Programm DETCHEM besteht aus mehreren Modulen zur Si-
mulation reaktiver Stro¨mungen. Dadurch lassen sich verschiedene Reaktortypen
wie z. B. Satzreaktor, Propfenstro¨mungsreaktor, zweidimensionaler Stro¨mungsrohr
(Grenzschichtna¨herung) sowie komplette Monolithreaktoren (2D und 3D) modellie-
ren [100]. Das Paket verfu¨gt u¨ber weitere Wekzeuge zur Berechnung des thermody-
namischen Gleichgewichts, der gemittelten Gasgemischeigenschaften usw. FLUENT
ist ein kommerzielles CFD-Programm zur Lo¨sung der kompletten Navier-Stokes-
Gleichungen. Es beruht auf der Finite Volumen Methode und ermo¨glicht die Simu-
lation von Stro¨mungen beliebiger Geometrien. Die Funktionalita¨t des Programms
la¨ßt sich durch benutzerdefinierte Subroutinen (User Defined Functions, abgeku¨rzt
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UDFs) erweitern. In der vorliegenden Arbeit wurden UDFs zur Berechnung der che-





2 Grundlagen der katalytischen
Autoabgasnachbehandlung
2.1 Grundlagen der motorischen Verbrennung
Verbrennungsmotoren verrichten mechanische Arbeit, indem ein Kraftstoff-Luft-
Gemisch in einem abgeschlossenen Brennraum diskontinuierlich verbrannt wird.
Als klassische Verbrennungsmotorkonzepte gelten der Otto- und der Dieselmo-
tor. Der thermodynamische Prozeß eines 4-Takt-Ottomotors bzw. eines 4-Takt-
Dieselmotors wird als Druck-Volumen-Diagramm in Abb. 2.1 schematisch darge-
stellt. Zuna¨chst wird das Kraftstoff-Luft-Gemisch (Otto) bzw. Luft (Diesel) an-
gesaugt (1-2). Wa¨hrend dieses Ansaugtaktes bewegt sich der Kolben abwa¨rts bei
geo¨ffneten Einlaßventilen vom oberen (OT) zum unteren Totpunkt (UT) des Kur-
beltriebs. Im zweiten Takt schließen die Einlaßventile und das Gemisch bzw. die
Luft wird durch eine Kolbenaufwa¨rtsbewegung verdichtet. Die Zu¨ndung des Gemi-
sches beim Otto-Motor erfolgt durch einen elektrischen Funken (Punkt 3 links) und
ruft einen nahezu sprungartigen Druckanstieg hervor. Im Fall des Diesel-Motors wird
Kraftstoff in die komprimierte Luft (Punkt 3 rechts) eingespritzt. Bei der nachfolgen-
den Selbstzu¨ndung nimmt der Druck im Zylinder ebenfalls sprungartig zu. Wa¨hrend
des dritten Taktes verbrennt der Kraftstoff und die freigesetzte thermische Energie
(a) (b)
Abb. 2.1: (a) Otto-Prozeß; (b) Diesel-Prozeß [104]
11
2 Grundlagen der katalytischen Autoabgasnachbehandlung
wird in mechanische Arbeit umgewandelt: die expandierenden Verbrennungsgase
treiben den Kolben zum unteren Totpunkt. Im Verlauf des letzen Taktes (5-1) o¨ff-
nen die Auslaßventile und die Abgase werden durch eine Kolbenaufwa¨rtsbewgung
ausgestoßen.
Zur Verbrennung ist ein zu¨ndfa¨higes Gemisch aus Kraftstoff und Sauerstoff erfor-
derlich. Die bei den modernen Verbrennungsmotoren verwendeten fossilen Kraftstof-
fe bestehen gro¨ßtenteils aus Kohlenstoff und Wasserstoff. Der beno¨tigte Sauerstoff
kommt aus der Luft. Die Luft beinhaltet 20,95 Vol.-% Sauerstoff, 78,08 Vol.-% Stick-
stoff und geringe Mengen an Edelgasen (Argon, Neon, Helium). Fu¨r die vollsta¨ndige
Verbrennung von 1 kg Kraftstoff (Superbenzin) sind ca. 14,7 kg Luft notwendig.
Ein solches Kraftstoff-Luft-Gemisch wird als sto¨chiometrisch bezeichnet. Die Gro¨ße
Luftverha¨ltnis (Luftzahl) λ charakterisiert die Gemischzusammensetzung, indem sie
die zugefu¨hrte Luftmenge zu der zur vollsta¨ndigen Verbrennung beno¨tigten theore-
tischen Mindestluftmenge ins Verha¨ltnis setzt.
λ =
zugefu¨hrte Luftmasse
zur sto¨chimetrischen Verbrennung beno¨tigte Luftmasse
(2.1)
Die Luftzahl eines sto¨chiometrischen Gemisches betra¨gt λ = 1. Bei λ > 1 (Luftu¨ber-
schuß) spricht man von einem mageren und bei λ < 1 (Luftmangel) von einem fetten
Gasgemisch. Die λ-Werte der zu¨ndfa¨higen homogenen Gemische liegen im Bereich
zwischen 0,6 und 1,6 [88]. Die Luftzahl ist einer der wichtigsten Betriebsparameter
des Verbrennungmotors, der sowohl den spezifischen Kraftstoffverbrauch als auch die
Abgaszusammensetzung beeinflußt. Homogen betriebene Otto-Motoren mit Drei-
Wege-Katalysatoren arbeiten im Bereich 0, 98 < λ < 1, 02 [88], wa¨hrend direktein-
spritzende Otto-Motoren mit Ladungsschichtung bis λ ∼ 4 und mehr abmagerbar
sind [7, 31]. Diesel-Motoren arbeiten unter mageren Bedingungen. Abha¨ngig von der
Reibleistung des Aggregates werden sie bei mittleren λ-Werten zwischen 1,05 und
8 betrieben [7]. Wegen der Inhomogenita¨t des Kraftstoff-Luft-Gemisches im Diesel-
Motor variert das Luftverha¨ltnis lokal von λ = ∞ (in der reinen Luft) bis λ = 0
(im Kraftstofftropfen) [88, 104]. Die Verbrennung im Dieselmotor findet im engen
Bereich von 0, 3 < λ < 1, 5 statt [88].
Das Kraftstoff-Luft-Gemisch bei Otto-Motoren wird auf ca. 20-30 bar verdich-
tet. Die Kompressionsendtemperatur betra¨gt 400-500 ◦C und liegt unterhalb der
Selbstzu¨ndegrenze [7]. Selbstzu¨ndung soll vermieden werden, da sie zur unkontrol-
lierten (klopfenden) Verbrennung und somit zu thermischer und mechanischer Be-
lastung des Motors und Klopfgera¨uschen fu¨hrt. Die Zu¨ndung des Gemisches erfolgt
extern durch einen Zu¨ndfunken. Wa¨hrend der Verbrennung kann die Temperatur im
Zylinder 2500 ◦C erreichen [7].
Bei Diesel-Motoren wird die Luft im Zylinder bis zu 55 bar (bei Saugmotoren)
bzw. 110 bar (bei Lademotoren) komprimiert, was zu Kompressionsendtemperaturen
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von 700-900 ◦C fu¨hrt [88]. Durch diese hohen Verdichtungsdru¨cke und -temperaturen
sowie die hohe Zu¨ndwilligkeit des Kraftstoffs wird gewa¨hrleistet, daß der eingespritz-
te Kraftstoff sofort zu¨ndet. Die maximale Verbrennungtemperatur ist niedriger als
beim Otto-Motor und liegt bei ca. 2000 ◦C [7].
Otto- und Diesel-Karftstoffe unterscheiden sich in ihrer Zusammensetzung. Ben-
zine enthalten mehr als 200 unterschiedlicher Kohlenwasserstoff-Verbindungen, die
Vielfalt beim Diesel ist noch gro¨ßer. Die identifizierten Verbindungen ko¨nnen grob
in Paraffine, Olefine, Naphtene und Aromaten eingeteilt werden [7, 31, 79]. Otto-
Kraftstoff besteht aus Kohlenwassestoffen mit 4 bis 11 C-Atomen [95], wa¨hrend im
Diesel-Kraftstoff Kohlenwassestoffe mit vorzugsweise 10 bis 20 C-Atomen vorhanden
sind [79].
2.2 Schadstoffkomponenten des motorischen Abgases
Die in Abschnitt 2.1 erwa¨hnten Betriebsbedingungen (Luftverha¨ltnis, Kompressions-
druck, Kompressions- und Verbrennungstemperatur) sowie die Kraftstoffzusammen-
setzung haben einen unmittelbaren Einfluß auf die Zusammensetzung des Rohab-
gases. Des Weiteren ist die unvollsta¨ndige Verbrennung des Kraftstoffs im Motor zu
beru¨cksichtigen, die in Folge der kurzen Reaktionszeiten, nicht verdampften Kraft-
stofftropfen und der bei hohen Temperaturen thermodynamisch limitierten Umset-
zung der Reaktionspartner im Zylinder stattfindet. Bei vollsta¨ndiger Verbrennung
eines aus Kohlenwasserstoffen bestehenden Kraftstoffs entstehen Wasser und Koh-
lendioxid. In der Realita¨t ko¨nnen ideale Verbrennungsbedingungen nicht erreicht
werden: das Abgas beinhaltet außerdem Kohlenmonoxid, unverbrannte Kohlenwas-
serstoffe und Stickoxide. Der Einfluß des Luftverha¨ltnisses auf die Schadstoffemis-
sionen von Otto-Motoren ist in Abb. 2.2 dargestellt. Typische Rohabgaszusammen-
setzungen eines Otto- und Diesel-Motors sind in Tabelle 2.1 gezeigt. Im Fall des
Diesel-Motors kommen noch Rußpartikelemissionen hinzu.
Tab. 2.1: Typische Rohabgaszusammensetzung [47]






















































Abb. 2.2: Abha¨ngigkeit der Schadstoffemissionen vom Luftverha¨ltnis bei Otto-
Motoren [34]
Kohlenwasserstoffe (HC): Im Motorenabgas sind diverse Kohlenwasserstoffe
vorhanden. Die unvollsta¨ndgige Umsetzung der Kohlenwasserstoffe fu¨hrt zu der
Entstehung unterschiedlicher Aliphaten, Olefinen und Aromaten [34, 58, 97]. Die
Entstehung der Kohlenwasserstoffe ist im Wesentlichen auf die HC-Speicherung und
das unvollsta¨ndige Verbrennen durch Quench-Effekte zuru¨ckzufu¨hren (Abb. 2.3). Die
HC-Speicherung ist bedingt durch die Lo¨slichkeit des Kraftstoffs in Schmiero¨l an den
Zylinderwa¨nden, durch Speicherung in funktionsbedingten Spalten im Brennraum
und Anlagerung von Kohlenwasserstoffen an die Brennraumablagerungen. Beim un-
vollsta¨ndigen Abbrennen erlischt die Flammenfront im Zylinder vorzeitig, was sich
durch die sogenannten Wall- und Flame-Quenching Effekte begru¨den la¨ßt. Beim
Flame-Quenching bricht die Verbrennung bedingt durch die lokale Gemischzusam-
mensetzung oder Ladungsbewegung im Inneren des Brennraumes ab, wa¨hrend beim
Wall-Quenching die Flamme bedingt durch die niedrigeren Temperaturen in der
Na¨he der Zylinderwand erlischt [31, 110]. Der Mangel an Oxidationsmittel unter fet-
ten Betriebsbedingungen fu¨hrt zu einem weiteren Anstieg des HC-Austoßes. Ero¨hte
HC-Konzentrationen im Abgas ergeben sich auch unter sehr mageren Bedingungen
infolge der schleppenden Verbrennung und Entflammungsaussetzer [52].
Die emitierten Kohlenwasserstoffe ko¨nnen narkotische, schleimhautreizende und
kanzerogene Wirkung auf den Menschen haben [52]. Alkane, Alkene und Alkine
haben praktisch keinen Geruch, wohingegen der von aromatischen Verbindungen
wie Benzol, Toluol und polyziklischen Kohlenwasserstoffen deutlich wahrnehmbar
sind. Aldehyde und Ketone haben einen bela¨stigenden Geruch und bilden unter
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Abb. 2.3: HC-Quellen im Brennraum [53]
Sonneneinwirkung Folgeprodukte, die ab bestimmten Konzentrationen krebserre-
gend sind [88]. Kohlenwasserstoffe beeinflussen die Luftqualita¨t indirekt, indem sie
zum Photosmog beitragen.
Kohlenmonoxid (CO): Bei vollsta¨ndiger Verbrennung reagiert der im Kraftstoff
enthaltene Kohlenstoff mit dem Sauerstoff aus der Luft zu CO2. Bei unvollsta¨ndiger
Verbrennung, die durch kurze Reaktionszeiten, geringe Verbrennungstemperaturen
und Sauerstoffmangel verursacht wird, entsteht zusa¨tzlich CO. Diese Spezies ist
Zwischenprodukt der CO2-Bildung: Die ho¨chste Konzentration wird wa¨hrend
der Verbrennung erreicht. Wa¨hrend der nachfolgenden Expansion findet die
Wassergas-Reaktion statt, bei der CO mit Hilfe von Wasserdampf zu CO2 oxidiert
wird:
CO + H2O⇀↽ CO2 +H2 (2.2)
Bei nahezu sto¨hiometrischen und mageren Bedingungen entsteht CO wa¨hrend der
Verbrennung durch Dissoziation von CO2 zu CO und O2. Bei der anschließenden




O2 ⇀↽ CO2 (2.3)
Kohlenmonoxid ist ein farb- und geruchloses Gas. Er bindet sich wesentlich
sta¨rker als Sauerstoff an Ha¨moglobin im Blut, wodurch der Sauerstofftransport
unterbunden wird und zu Erstickung fu¨hrt. Eine CO-Konzentration von 0,3
Volumenprozent CO in der Luft fu¨hrt innerhalb 30 Minuten zum Tod [88].
Stickoxide (NOx): Wa¨hrend der Verbrennung im Zylinder reagieren der
Atmospha¨renstickstoff und der im Kraftstoff enthaltene Stickstoff mit Sauerstoff
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und bilden NO, NO2 und N2O. NO2 ist bei ho¨heren Temperaturen thermodyna-
misch instabil, weshalb vorwiegend NO emitiert wird. Die Entstehung von NO la¨ßt
sich durch folgende drei Bildungsmechanismen beschreiben:
-
”
Thermisches“ NO wird bei hohen Temperaturen ab ca. 1300 ◦C durch Oxi-
dation des Luftstickstoffs gebildet. Es stellt die Hauptquelle der Stickoxide-
missionen bei Verbrennungsmotoren dar. Die Entstehung des thermischen NO
wird durch den Zeldovich-Kettenmechanismus [113, 110] beschrieben:
N2 +O ⇀↽ NO+N (2.4)
O2 +N ⇀↽ NO+O (2.5)
OH + N ⇀↽ NO+H (2.6)
-
”
Promptes“ NO entsteht unter fetten Betriebsbedingungen aus dem interme-
dia¨r gebildeten CH-Radikal, das mit Luftstickstoff reagiert. Der Mechanismus
der Entstehung des prompten NO wurde von Fenimore [35, 110] postuliert:
CH + N2 ⇀↽ HCN+ N (2.7)
Die gebildete Blausa¨ure (HCN) reagiert schnell zu NO weiter [110].
-
”
Brennstoff-NO“ entsteht durch Oxidation des im Kraftstoff enthaltenen Stick-
stoffs. Wegen des geringen Stickstoffanteils im Kraftstoff spielt dieser Mecha-
nismus eine untergeordnete Rolle.
NO ist ein farb- und geruchloses Giftgas, wa¨hrend NO2 ein rotbraunes, stechendes
und giftiges Gas ist. In der Luft wandelt sich NO langsam zu NO2 um. Das als
”
Lachgas“ bekannte N2O ist ein geruchloses Treibhausgas. Stickoxide nehmen an
atmospha¨rischen Reaktionen teil, die zu saurem Regen, Smog- und Ozon-Bildung
fu¨hren [10, 88].
Rußpartikel (PM – Partikulate Matter): Rußpartikel werden vorwiegend im
Diesel-Abgas beobachtet, bei konventionellen Otto-Motoren mit Saugrohreinsprit-
zung spielen sie praktisch keine Rolle. Unvollsta¨ndige Verbrennung im Zylinder
fu¨hrt zu der Entstehung von Partikeln, die eine Aneinanderkettung von Kohlen-
stoffteilchen (Ruß) mit einer sehr großen spezifischen Oberfla¨che sind. Am Ruß
binden sich verbrannte und teilverbrannte Kohlenwasserstoffe, Aldehyde, Kraftstoff-
und Schmiero¨laersole und Sulfate [88]. Je nach der Gro¨ße ihres aerodynamischen
Durchmessers dP werden die Partikel in
- PM10-Partikel mit dP < 10 µm
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- feine Partikel mit dP < 2, 5 µm
- ultrafeine Partikel mit dP < 0, 1 µm = 100 nm
- Nanopartikel mit dP < 50 nm
unterteilt. Das typische Diesel-Abgas beinhaltet feine, ultrafeine und Nano-
Rußpartikel, deren Durchmesser wesentlich kleiner als 1 µm sind [29]. Solche Parti-
kel ko¨nnen bis in die Bronchien und Alveolen durchdringen und gelten als potentiell
krebserregend.
2.3 Gesetzliche Festlegung der Schadstoffemissionen
Die schlechte Luftqualita¨t sowie der Smog in Los Angeles und anderen großen
Sta¨dten in den USA Mitte der 60er Jahre haben dazu gefu¨hrt, daß die ersten Abgas-
gesetze verabschiedet wurden. Einige Jahre spa¨ter wurden Schadstoffemissionsvor-
schriften auch in Europa erlassen [10]. Seitdem hat sich die Politik als ausschlagge-
bender Faktor bei der Entwicklung neuer Verkehrsmitteln etabliert. Heutzutage sind
in allen Industriela¨dern die durch Transport verursachten Schadstoffemisionen ge-
setzlich geregelt. Dabei treten die Europa¨ische Union und Kalifornien als Triebkra¨fte
der Verscha¨rfung der zuku¨nftigen Grenzwerte auf.
Die von Fahrzeugen emitierten Produkte der Motorverbrennung werden auf Rol-
lenpru¨fsta¨nden gemessen. Wa¨hrend der Messung wird ein gesetzlich vorgeschriebe-
ner Fahrzyklus gefahren. Beim in der EU verwendeten Neuen Europischen Fahr-
zyklus (NEFZ ) wird ein zeitabha¨ngiges Geschwindigkeitsprofil vorgegeben, das die
Betriebsbedingungen sowohl beim Stadtverkehr als auch auf Landesstraßen beru¨ck-
sichtigt [52]. US Amerikaner und Japaner haben ihre eigenen Fahrzyklen festgelegt.
Die beim NEFZ gemessenen Emissionen werden auf die Fahrstrecke bezogen und
in g/km dargestellt. Die Abgasgrenzwerte fu¨r CO, HC, NOx und Rußpartikeln im
Tab. 2.2: Abgasgrenzwerte fu¨r PKW im NEFZ in [g/km] [30, 47]
Abgasnorm gu¨ltig ab
Otto Diesel
CO NOx HC CO NOx HC+ NOx PM
Euro 1 01.07.1992 3,16 - - 0,64 - 1,13 0,180
Euro 2 01.01.1996 2,20 - - 0,50 - 0,90 0,100
Euro 3 01.01.2000 2,30 0,15 0,2 0,64 0,50 0,56 0,050
Euro 4 01.01.2005 1,00 0,08 0,1 0,50 0,25 0,30 0,025
Euro 5 01.09.2009 1,00 0,06 0,1 0,50 0,18 0,23 0,005
Euro 6 01.09.2014 1,00 0,06 0,1 0,50 0,08 0,17 0,005
17
2 Grundlagen der katalytischen Autoabgasnachbehandlung
NEFZ werden in den sogenannten Euro Normen festgelegt. 1992 erschien Euro 1,
gefolgt 1996 von Euro 2. Die Weiterverscha¨rfung der Emissionsgrenzwerte resultierte
in der im Jahr 2000 erschienenen Norm Euro 3, bei der zusa¨tzlich Feldu¨berwachung
und On Board Diagnose eingefu¨hrt wurden [52]. Die zur Zeit in der EU geltende
Abgasnorm ist Euro 4, die im Jahr 2005 in Kraft getreten ist. Die Entwicklung der
Emissionsgrenzwerte im Laufe der Zeit kann Tabelle 2.2 entnommen werden. Mit
den bereits verabschiedeten Euro 5 und 6 Normen sollen die aktuellen Grenzwerte
dem erwarteten zuku¨nftigen Stand der Technik angepaßt werden. Der Schwerpunkt
dabei liegt einerseits auf der Reduzierung der Stickoxidemissionen bei Otto- und
Diesel-Motoren und andererseits auf der Verringerung der Partikelemissonen (PM)
bei Diesel-Motoren. Das Einhalten der neuen PM-Grenzwerte la¨ßt sich aufgrund der
hohen Anforderungen nur durch Dieselpartikelfilter realisieren. Auch die Reduzie-
rung der Stickoxide macht die Anwendung spezieller Abgasnachbehandlungssysteme
erforderlich [67].
2.4 Die katalytische Abgasnachbehandlung
Durch innermotorische Maßnahmen wie z. B. die pra¨zise Anpassung der Gemisch-
zusammensetzung an die jeweiligen Motorbetriebszusta¨nde, Reduktion der Spal-
tra¨ume auf ein konstruktiv und technisch realisierbares Ausmaß, Minimierung
des Oberfla¨chen-Volumenverha¨ltnisses durch kompakte Brennraumgestaltung, Ab-
gasru¨ckfu¨hrung u.s.w. la¨ßt sich die Abgasqualita¨t wesentlich verbessern [104]. Die
vorgeschriebenen Schadstoffemissionsgrenzwerte ko¨nnen mittlerweile durch solche
Maßnahmen jedoch nicht mehr eingehalten werden. Nach dem gegenwa¨rtigen Stand
der Technik spielen heterogene Katalysatoren im Bereich der Abgasnachbehand-
lung die wichtigste Rolle. Katalysatoren sind im Allgemeinen Substanzen, die die
Geschwindigkeit chemischer Reaktionen erho¨hen, ohne selbst eine bleibende stoﬄi-
che Vera¨nderung zu erfahren und ohne die endgu¨ltige Lage des thermodynamischen
Gleichgewichts zu beeinflußen. Heterogene katalytische Reaktionen zeichnen sich
dadurch aus, daß die Edukte an der Katalysatoroberfla¨che adsorbieren. Die dabei
entstehenden Bindungen zwischen den Reaktionspartnern Gasmoleku¨l und katalyti-
scher Substanz schwa¨chen die urspru¨nglichen Bindungen im Moleku¨l, so daß die fu¨r
die Reaktion erforderliche Aktivierungsenergie verringert wird, siehe Abbildung 2.4.
Nach Ablauf der Reaktion desorbieren die Reaktionsprodukte. Fu¨r die Effizienz des
Katalysators ist die schnelle Desorption der Produkte von großer Bedeutung, damit
freie aktive Zentren auf seiner Oberfla¨che zur Verfu¨gung stehen.
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Abb. 2.4: Aktivierungsenergien einer katalytischen und einer nichtkatalytischen Re-
aktion
2.5 Der Aufbau von Abgaskatalysatoren
Moderne Abgaskatalysatoren setzen sich im Allgemeinen aus drei Teilen zusammen:
- der monolithischen (wabenfor¨migen) Keramiktra¨ger, auf dem die katalytische
Substanz aufgebracht ist,
- der Matte, die zwischen Monolith und Geha¨use liegt und zur thermischen
Isolation und bruchfesten Lagerung der monolithischen Struktur dient,
- dem Metallgeha¨use (Canning), das vor Bescha¨digungen schu¨tzt.
Der Aufbau eines typischen Abgaskatalysators ist in Abbildung 2.5 dargestellt. Die
wabenfo¨rmige Tra¨gerstruktur besteht aus mehreren parallelen Kana¨len, die vom Ab-
gas durchstro¨mt werden. Die Kana¨le ko¨nnen unterschiedliche Querschnitte haben:
rechteckig, dreieckig, hexagonal. Generell wird die katalytische Substanz nicht direkt
auf dem Monolithtra¨ger aufgetragen. Der Tra¨ger wird in den meisten Fa¨llen mit dem
sogenannten Washcoat beschichtet. Dies ist eine poro¨se Struktur, die die spezifische
Oberfla¨che des Tra¨gers vergro¨ßert. Die katalytisch aktive Komponente sind Edelme-
tallpartikel, die im Washcoat eingebettet sind. Auf der Oberfla¨che dieser Partikel
werden die im Abgas enthaltenen Schadstoffe umgesetzt. Die Funktionsweise des
Abgaskatalysators kann in den folgenden sieben Schritten zusammengefaßt werden:
1. Diffusion der Edukte aus der Kanalstro¨mung zur Washcoatoberfla¨che
2. Diffusion der Edukte in die Poren des Washcoats
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Abb. 2.5: Aufbau eines typischen Abgaskatalysators
3. Adsorption der Edukte auf der katalytischen Oberfla¨che
4. Chemische Reaktion auf der katalytischen Oberfla¨che
5. Desorption der Produkte von der katalytischen Oberfla¨che
6. Diffusion der Produkte aus den Poren
7. Diffusion der Produkte in die Kanalstro¨rmung
Neben monolithischen Wabenko¨rpern werden auch andere Tra¨gertypen wie z. B.
Schwa¨mme, Zeolithe und Metallfolien im Bereich der Abgasnachbehandlung einge-
setzt. Diese Strukturen finden jedoch nur begrenzt Anwedung. Des Weiteren zeich-
nen sich monolithische Katalysatoren gegenu¨ber Katalysatorschu¨ttungen durch ih-
ren niedrigeren Stro¨mungswiderstand aus. Um die Effektivita¨t der monolitischen
Katalysatoren zu verbessern, versucht man mit der katalytischen Substanz eine
mo¨glichst große katalytisch aktiven Oberfla¨che pro Volumen zu erreichen. Das wird
zum einen durch den Washcoat erzielt. Eine weitere Mo¨glichkeit ist die Erho¨hung
der Kanaldichte. Aufgrund des damit verbundenen Anstiegs des Stro¨mungswi-
derstandes ist dies jedoch nur begrenzt realisierbar. Bei den gegenwa¨rtigen Ka-
talysatoren liegt die Kanaldichte zwischen 200 und 1200 cpsi (cells per square
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inch, Zellen/inch2) bzw. zwischen 31 und 186 cpscm (cells per square centimeter,
Zellen/cm2) [47]. Du¨nnere Kanalwa¨nde fu¨hren auch zu einer Erho¨hung der spe-
zifischen Oberfla¨che, die thermische und mechanische Stabilita¨t des monolitischen
Tra¨gers werden aber dadurch verringert. U¨bliche Wandsta¨rken liegen zwischen 2 und
10 mil (1 mil = 25, 4 µm = 1 Tausendstel inch) [47].
Keramische Monolithtra¨ger bestehen hauptsa¨chlich aus Cordierit, ein Magnesium-
Aluminium-Silikat mit der Strukturformel 2MgO · 2Al2O3 · 5 SiO2. Typisch fu¨r die-
sen Werkstoff sind die geringe thermische Ausdehnung und Leitfa¨higkeit sowie hohe
Thermoschockbesta¨ndigkeit, chemische Besta¨ndigkeit und mechanische Druckfestig-
keit [47, 67]. Cordierit ist bis Temperaturen von 1200 ◦C einsetzbar [107]. Es weist
eine relativ geringe spezifische Oberfla¨che von ca. 0,7 m2/g [81]. Aus diesem Grund
werden die Kana¨le des monolithischen Tra¨gers mit unterschiedlichen Metalloxiden
wie Aluminium-, Titan- oder Siliziumoxid beschichtet [67]. Diese Washcoat-Schicht
ermo¨glicht eine Vervielfachung der spezifischen Oberfla¨che des Tra¨gers. Die spezifi-
sche Oberfla¨che des ha¨ufig verwendeten γ-Al2O3 liegt beispielsweise in der Gro¨ßen-
ordnung von 100-200 m2/g [47, 81]. Die Wahl eines geeigneten Werkstoffs fu¨r den
Washcoat ha¨ngt nicht nur von der spezifischen Oberfla¨che sondern auch von an-
deren Faktoren wie Resistenz gegen Schadstoffen, Haftung auf dem Tra¨germaterial
und Besta¨ndigkeit gegen Phasenumwandlungen ab, die einen direkten Einfluß auf
das Katalysatorverhalten haben [67].
Die mit dem Washcoat aufgebrachte katalytisch aktive Komponente besteht
hauptsa¨chlich aus Edelmetallpartikeln. Charakterisch fu¨r Metalle wie Platin und
Palladium sind gute Oxidationseigenschaften, wa¨hrend Rhodium fu¨r die Reduktion
von Stickoxiden geeignet ist. Das selten verwendete Iridium katalysiert die chemi-
schen Reaktionen zwischen Stickoxiden und Kohlenwasserstoffen bei mager betriebe-
nen Motoren. In Abha¨ngigkeit von der konkreten Abgasnachbehandlungsapplikation
und vom Preis treten die Edelmetalle in unterschiedlichen Kombinationen in Abgas-
katalysatoren auf, wobei die Edelmetallbeladung im Bereich von 1-10 g/l liegt [47].
Der klassische europa¨ische Drei-Wege-Katalysator wird mit einem Pt/Rh-Verha¨lt-
nis von 5:1 beladen. Die Wahl des Edelmetalls ist einer der wichtigsten Schritte
wa¨hrend der Katalysatorentwicklung, da Edelmetalle als Hauptkostenverursacher
die Wirschaftlichkeit des Abgaskatalysators bestimmen. Der aktuelle Preis von 1g
Pt liegt bei ca. 140 Euro/g, von Pd bei ca. 100 Euro/g und von Rh bei ca. 550
Euro/g [20].
Die einzige katalytisch aktive Komponente von Bedeutung fu¨r die industrielle
Abgaskataylse, die kein Edelmetall beinhaltet, ist V2O5. Sie wird bei der Reduktion
von Stickoxiden mittels NH3 (der sogenannten SCR-Technik) eingesetzt [1, 2].
Der monolithische Tra¨ger ist in einem Metallgeha¨use eingebaut, dem sogenann-
ten Canning. Seine Aufgaben sind die bruchsichere Lagerung des monolithischen
Tra¨gers, die gleichma¨ßige Abgasverteilung u¨ber den Monolithquerschnitt durch op-
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timale Gestaltung der Einlaß- und Auslaßtrichter und Verringerung der Wa¨rme-
verluste durch Wa¨rmestrahlung u¨ber die Stirnfla¨che des Monolithen. Zwischen den
Tra¨ger und Canning befindet sich eine elastische Matte, die den Monolithen ther-
misch isoliert, vor mechanischen Einwirkungen schu¨tzt und Bypassstro¨mungen ver-
hindert. Des Weiteren gleicht sie sowohl die Toleranzen als auch die verschiedenen
Wa¨rmeausdehnungskoeffizienten von Tra¨ger und Geha¨use aus. In der Abgasnach-
behandlung sind die Quellmatten verbreitet, die sich aus 45-60 Gew.-% Glimmer
(Vermiculite) und 30-45 Gew.-% Aluminium-Silikat-Fasern zusammensetzen [47].
2.6 Katalysatortypen
2.6.1 Drei-Wege-Katalysator
Heutzutage stellen Drei-Wege-Katalysatoren (Three-Way-Catalysts, abgeku¨rzt
TWC ) die effizienteste Mo¨glichkeit zur Minimierung der Schadstoffemissionen bei
homogen betriebenen Otto-Motoren dar. Der prinzipielle Aufbau dieser Katalysato-
ren wurde bereits im Kap. 2.5 erla¨utert. Die Umsetzung von HC, CO und NOx auf
den Oberfla¨chen der katalytisch aktiven Pt-, Pd- und Rh-Komponenten kann durch











O2 → mCO2 + n
2
H2O (2.9)
NO + CO → CO2 + 1
2
H2 (2.10)
Drei-Wege-Katalysatoren werden in einem engen Bereich um λ = 1 betrieben
(Abb. 2.6), was gleichzeitig die nahezu vollsta¨ndige Oxidation von HC und CO und
Reduktion von NOx ermo¨glicht. Bei einem Luftverha¨ltnis unter 1 werden HC und
CO aufgrund des Sauerstoffmangels nicht komplett oxidiert. Dagegen fu¨hren mage-
re Betriebsnedingungen (λ > 1) zu einem erho¨hten Stickoxidausstoß, da durch die
Oxidation von Stickoxiden und Kohlenswasserstoffen das Reduktionsmittel schnell
verbraucht wird. Aus diesem Grund ist der Motorbetrieb unter homogenen sto¨chio-
metrischen Bedingungen von entscheidender Bedeutung fu¨r die Wirksamkeit des
Drei-Wege-Katalysators. Um den Luftzahlbereich mo¨glichst konstant um den Wert
1 zu halten, wird das Kraftstoff-Luft-Gemisch mit Hilfe der sogenannten Lambda-
Sonden geregelt. Dadurch la¨ßt sich eine λ-Genauigkeit im dynamischen Betrieb
von ca. 5% [88] erzielen. In Hinsicht auf die unvermeindlichen Schwankungen des
Luftverha¨ltnisses spielt die Sauerstoffspeicherfa¨higkeit des Drei-Wege-Katalysators
eine wichtige Rolle. U¨berschu¨ssiger Sauerstoff wird bei mageren Bedingungen im
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Katalysator gespeichert und in der folgenden fetten Phase abgegeben. Die Sau-
erstoffspeicherfa¨higkeit moderner Drei-Wege-Katalysatoren wird im Wesentlichen



















Abb. 2.6: Abha¨ngigkeit der Schadstoffemissionen vom Luftverha¨ltnis bei Otto-
Motoren [67]
2.6.2 Dieseloxidationskatalysator (DOC)
Die bei Diesel-Motoren entstehenden HC und CO-Emissionen sind aufgrund der ma-
geren Betriebsbedingungen niedriger als bei klassischen Otto-Motoren und werden
mit Hilfe von Dieseloxidationskatalysatoren minimiert. NO wird zu NO2 oxidiert,
was fu¨r die Funktionalita¨t einiger nachgeschalteten Abgasnachbehandlungssyste-
men (Partikelfilter, NOx-Speicherkatalysatoren, SCR-Katalysatoren) wichtig ist [88].
Als katalytisch aktive Komponente kommt typischerweise Platin zum Einsatz [47].
Durch diesen Katalysator wird zusa¨tzlich die Rußpartikelmasse reduziert, indem die
an den Partikeln adsorbierten Kohlenwasserstoffe umgesetzt werden. Problematisch
fu¨r Dieseloxidationskatalysatoren ist die Vergiftung der Katalysatoroberfla¨che mit
Schwefel sowie die Oxidation von SO2 zu Schwefelsa¨ure im Abgas. Letztere fu¨hrt zu
einer Erho¨hung der emitierten Partikelmasse [10, 47].
2.6.3 NOx-Speicher-/Reduktionskatalysator
Direkteinspritzende Otto-Motoren mit Ladungsschichtung werden im Teillastbereich
mager betrieben. In der sauerstoffreichen Atmospha¨re entstehen Stickoxide, die sich
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mit einem klassichen Drei-Wege-Katalysator nicht beseitigen lassen. Auch die bei
Diesel-Motoren emitierten Stickoxide ko¨nnen durch Dieseloxidationskatalysatoren
nicht reduziert werden. Eine Mo¨glichkeit zur Verringerung der Stickoxide bietet die
Technologie der NOx-Speicherung/Reduktion [9, 52]. Der NOx-Speicher-Katalysator
ist aufgebaut wie ein Drei-Wege-Katalysator und unter sto¨chiometrischen Bedingun-
gen funktioniert er tatsa¨chlich nach dem Drei-Wege-Prinzip. Das ist notwendig, weil
direkteinspritzende Otto-Motoren im Vollastbereich mit λ = 1 betrieben werden.
Als katalytisch aktive Komponenten werden u¨blicherweise Platin und Rhodium ver-
wendet [67]. Der Unterschied zum Drei-Wege-Katalysator besteht im Vorhandensein
einer Speicherkomponente aus Alkali- bzw. Erdalkali-Metall, die bei magerem Be-
trieb die Stickoxide speichert. Die Funktionsweise des NOx-Speicher-Katalysators im
Teillastbereich kann am Beispiel der Speicherkomponente Bariumcabonat (BaCO3)
folgenderweise erkla¨rt werden [14, 67]:
1. Unter mageren Bedingungen wird das im Abgas vorhandene NO an der Edel-




O2 ⇀↽ NO2 (2.11)
2. NO2 wird anschließend in der Speicherkomponente als Bariumnitrat gespei-
chert:
BaCO3 + 2NO2 ⇀↽ Ba(NO3)2 + CO2 (2.12)
3. Der Katalysator wird in regelma¨ßigen Zeitintervalen regeneriert, indem kurz-
zeitig ein fettes Kraftstoff-Luft-Gemisch zugefu¨hrt wird. Dabei werden die ge-
speicherten Stickoxide freigesetzt:
Ba(NO3)2 + CO,H2,HC⇀↽ BaCO3 + 2NO+ CO2,H2O (2.13)
4. Die freigesetzten Stickoxide werden mit Hilfe der im fetten Gemisch vorhan-
denen Kohlenmonoxid, Kohlenwassersttoffe und Wasserstoff reduziert:
NO + CO,H2,HC→ 1
2
N2 + CO2,H2O (2.14)




(a) Magerphase (b) Fettphase (Regenerationsphase)
Abb. 2.7: Funktionsweise des NOx-Speicher-/Reduktionskatalysators [67]
2.6.4 SCR-Katalysatoren
Die selektive katalytische Reduktion (SCR) stellt ein weiteres Konzept zur Minimie-
rung der Stickoxide dar. Es besteht darin, daß Stickoxide in einer sauerstoffreichen
Atmospha¨re durch selektiv reagierende Reduktionsmittel reduziert werden. Selektiv
bedeutet in diesem Fall, daß das Reduktionsmittel eher mit dem Sauerstoff der Stick-
oxide als dem molekularen Sauerstoff des Abgases reagiert. Heutzutage wird Ammo-
niak (NH3) als typisches Reduktionsmittel bei den SCR-Katalysatoren eingesetzt.
Ammoniak ist toxisch und wird aus einer ungiftigen Harnstoﬄo¨sung (Markenname
AdBlue®) erzeugt [88]. Diese Technik ist verbunden mit zusa¨tzlichem Aufwand fu¨r
Tanken, Eindu¨sung und Zersetzung des Harnstoffs und wird deswegen nur bei der
Serienproduktion von Nutzfahrzeugen implementiert [14].
2.6.5 Dieselpartikelfilter (DPF)
Die vom Diesel-Motor emitierten Rußpartikel werden mit Hilfe von Dieselparti-
kelfiltern (DPF ) beseitigt. Eine typische DPF -Ausfu¨hrung bei den gegenwa¨rtigen
Diesel-Fahrzeugen stellen keramische Partikelfilter dar. Das sind Wabenko¨rper aus
Siliziumcarbid oder Cordierit, die aus mehreren parallelen Kana¨len der Wandsta¨rke
300-400 µm aufgebaut sind. Die Zelldichte variiert zwischen 100 und 300 cpsi [88].
Die benachbarten Kana¨le sind wechselseitig verschlossen und das stro¨mende Abgas
diffundiert durch die poro¨sen Kanalwa¨nde hindurch. Dabei bleiben die im Abgas
enthaltenen Rußpartikel an den Porenwa¨nden (Tiefenfilterung) haften oder lagern
sich auf den Oberfla¨chen der Kanalwa¨nde in der Form einer Rußschicht (Ober-
fla¨chenfilterung) an. Die steigende Rußbeladung des Filters fu¨hrt zu einem erho¨hten
Gegendruck. Der Dieselpartikelfilter wird regeneriert, indem der Ruß bei hohen Tem-
peraturen (ca. 550-600 ◦C) verbrannt wird [47, 88]. Um die Aktivierungsenergie der
Rußverbrennung zu erniedrigen wird der DPF ha¨ufig katalytisch beschichtet.
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Gegenstand dieser Arbeit ist die Simulation monolithischer Katalysatoren. Haupt-
aufgabe dabei ist die Modellierung der Stro¨mugen in den einzelnen Kana¨len, der
sowohl auf der katalytischen Oberfla¨che als auch in der Gaspahse ablaufenden chemi-
schen Reaktionen und der Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Kana¨len. Das
vorliegende Kapitel pra¨sentiert unterschiedliche Ansa¨tze, die bei der Modellierung
monolithischer Kana¨le Verwendung finden. Je nach Komplexita¨t des ausgewa¨hl-
ten Ansatzes la¨ßt sich die Stro¨mung ein-, zwei- oder dreidimensional modellieren.
Alle dargestellten Modelle sind aus den Navier-Stokes-Gleichungen, den Grundglei-
chungen der Stro¨mungsmechanik, ableitbar. Dabei werden nur laminare Stro¨mungen
betrachtet. Das Umsatzverhalten des Abgaskatalysators ha¨ngt nicht nur von den
Stro¨mungsbedingungen in der Gasphase ab, sondern auch von den Eigenschaften
der poro¨sen Struktur, dem Washcoat, mit dem die Kana¨le u¨blicherweise beschichtet
sind. Im Hinblick darauf werden in diesem Kapitel Modelle zur Beschreibung der




Das Navier-Stokes-Modell besteht aus kontinuumsmechanischen Gleichungen fu¨r die
Erhaltung von Masse, Impuls und Energie, die dreidimensionale laminare Stro¨mun-
gen in viskosen Fluiden allgemein beschreiben. Es stellt ein System nichtlinea-
rer partieller Differentialgleichungen zweiter Ordnung dar. Die Lo¨sung dieses Glei-
chungssystems liefert die Geschwindigkeitskomponenten u, v und w in x-, y- und
z-Richtung, den Druck p, die Dichte ρ und die Temperatur T fu¨r jeden Punkt des
Stro¨mungsfeldes in Abha¨ngigkeit von der Zeit t. Bei der Modellierung von Mehrstoff-
systemen, in denen sich die Fluidzusammensetzung infolge von Diffusionsprozessen
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und/oder chemischer Reaktionen vera¨ndert, mu¨ssen zusa¨tzlich Bilanzgleichungen
fu¨r die Massenanteile der einzelnen Spezies Yi vorhanden sein.
Zur Herleitung der Navier-Stokes-Gleichungen wird ein infinitesimal kleines
raumfestes Volumenelement innerhalb eines Stro¨mungsfeldes betrachtet. Dieses
wu¨rfelfo¨rmige Element ist so im Raum positioniert, daß seine Kanten jeweils zu den
entsprechenden Koordinatenachsen x, y und z des Stro¨mungsfeldes parallel sind.
Des Weiteren wird angenommen, daß das durch das Element stro¨mende Fluid als
Kontinuum behandelt werden kann. Die Massenerhaltungsgleichung (Kontinuita¨ts-
gleichung) wird als zeitliche A¨nderung der Masse im Volumenelement definiert, die
durch die Differenz der in das Element einstro¨menden und aus dem Element aus-
stro¨menden Massenstro¨me ausgedru¨ckt wird. Durch Umformung erha¨lt man fu¨r eine















+∇ · (ρ~v) = 0 (3.1)
Hier repra¨sentiert der Ausdruck ∇ · (ρ~v) die Divergenz des Produkts der Dichte ρ
und des Geschwindigkeitsvektors ~v = (u, v, w). Im Fall einer stationa¨ren Stro¨mung
fa¨llt der zeitabha¨ngige Term weg.
Die zeitliche A¨nderung des Impulses im Volumenelement setzt sich aus der Diffe-
renz der eintretenden und austretenden Impulsstro¨me, den auf das Element wirken-
den Normal- und Tangentialspannungen sowie den Volumenkra¨ften zusammen. Vo-
lumenkra¨fte sind solche Kra¨fte, die auf die Masse des Volumenelements wirken. Ein
typisches Beispiel fu¨r eine Volumenkraft ist die Schwerkraft. Die Impulserhaltung
muß in allen drei Raumrichtungen erfu¨llt sein. Dementsprechend werden Impulsbi-









































































































































































Hierbei ist µ die dynamische Viskosita¨t des Fluids. Die Gro¨ßen Fx, Fy und Fz be-
zeichnen die Volumenkra¨fte in den drei Raumrichtungen. In der vorliegenden Ar-
beit wird deren Einfluß vernachla¨ssigt. Der zeitabha¨ngige Term auf der linken Seite
der Implusgleichungen beschreibt die lokale Beschleunigung instationa¨rer Stro¨mun-
gen. Die restlichen Terme auf der linken Seite repra¨sentieren die konvektive Be-
schleunigung. Die Stro¨mungsbeschleunigung wird von Volumen-, Druck- und Rei-
bungskra¨ften verursacht, die durch die Terme auf der rechten Seite der Gleichungen
beru¨cksichtigt werden.
Die Stro¨mungstemperatur wird durch die Energieerhaltungsgleichung bestimmt.
Die Energieerhaltung beschreibt die zeitliche A¨nderung der inneren Energie im Vo-
lumenelement. Diese A¨nderung wird durch folgende Vorga¨nge verursacht [83, 84]:
- Ein- und Ausstro¨men von Energie, die mit dem Fluid transportiert wird
- Energietransport durch Wa¨rmeleitung
- Energieaustausch infolge stoﬄicher Diffusion bei Mehrstoffstro¨mungen
- a¨ußere Energiezufuhr
- Wa¨rmeaufnahme bzw. -freisetzung infolge von chemischen Reaktionen
- von Druck-, Normalspannungs- und Tangentialspannungskra¨ften am Element
geleistete Arbeit
- von Volumenkra¨ften am Element geleistete Arbeit (hier vernachla¨ssigt)
Nach Aufstellen der Energiebilanz im Volumenelement und anschließender Um-
formung erha¨lt man fu¨r ein reaktives Mehrstoffsystem:
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hiω˙iMi + µΦ (3.5)
Hier sind cp und cp,i die spezifischen Wa¨rmekapazita¨ten des Gesamtsystems bzw.
der Spezies i und hi die spezifische Enthalpie der Spezies i. Dabei wird angenom-
men, daß das Mehrstoffsystem aus insgesamt NG Gasphasenspezies besteht. Mit
λWL wird die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Gesamtsystems bezeichnet. ji,x/y/z sind die
diffusiven Massenstromdichten der i-ten Spezies in x-, y- und z-Richtung. Mi steht
fu¨r die molare Masse der Spezies i und ω˙i fu¨r die Bildungsgeschwindigkeit der Spe-
zies i infolge chemischer Reaktionen in der Gasphase. Mit der Dissipationsfunktion
Φ wird der Einfluß der Normal- und Tangentialspannungen beru¨cksichtigt. In der
vorliegenden Arbeit wird eine vernachla¨ssigbar kleine Dissipation vorausgesetzt.
Die zeiliche und ra¨umliche A¨nderung der Konzentrationen der einzelnen Spezies
bei Mehrstoffstro¨mungen wird durch Diffusionsprozesse und/oder chemische Reak-






















Hierbei ist Yi der Massenbruch der i-ten Spezies (i = 1, . . . , NG).
Das Navier-Stokes-Modell beinhaltet keine explizite Differentialgleichung fu¨r den
Druck p. Der Zusammenhang zwischen Druck, Dichte und Temperatur unter den





In der algebraischen Gleichung 3.7 wird die universelle Gaskonstante mit R und die
molare Masse des Gasgemisches mit M¯ bezeichnet. M¯ wird aus den Massenanteilen







Die diffusiven Massentromdichten in Gleichungen 3.5 und 3.6 ko¨nnen mit Hilfe des
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Der erste Term auf der rechten Seite der Gleichungen 3.9-3.11 beschreibt die Diffusi-
on aufgrund von Konzentrationsunterschieden, der zweite die durch Temperaturdif-
ferenzen bedingte Diffusion. Hierbei istDi,M der Diffsionskoeffizient der i-ten Spezies
im Gasgemisch (siehe Abschnitt 3.3.1) und Di,T der thermische Diffusionskoeffizi-
ent fu¨r dieselbe Spezies. In dieser Arbeit wird die thermische Diffsion nicht weiter
beru¨cksichtigt. Die Gro¨ße Xi stellt den molaren Anteil der Spezies i im Gasgemisch





Eine allgemeinere auf dem Stefan-Maxwell -Modell ([8, 37]) basierende
Multikomponenten-Formulierung des diffusiven Massenstroms findet man in [37, 60,
61].
Die Stro¨mungsmodelle, die in den folgenden Abschnitten beschrieben werden, ba-
sieren alle auf dem stationa¨ren Navier-Stokes-Modell. Dementsprechend entfallen
die zeitabha¨ngigen Terme in den Erhaltungsgleichungen.
3.1.2 Stationa¨res zylindersymmetrisches Navier-Stokes-Modell
Da sich der Washcoat beim Beschichten bevorzugt in den Ecken ablagert, weisen mo-
nolithische Kana¨le mit quadratischem Querschnitt gerundete Kanten auf. Demzufol-
ge ko¨nnen Kanalstro¨mungen als anna¨hernd zylindersymmetrisch angenommen und
in zylindrischen Koordinaten modelliert werden. Da externe Einflu¨sse (z. B. Gravi-
tationskra¨fte) hier vernachla¨ssigt werden, entfa¨llt die Winkelabha¨ngigkeit. Dadurch
kann das dreidimensionale Navier-Stokes-Modell auf zwei Dimensionen reduziert
werden. Die unabha¨ngigen Variablen sind die axiale Koordinate z und die radiale
Koordinate r. Die zu berechnenden Gro¨ßen sind die axiale und radiale Geschwin-
digkeitskomponenten w und v, die Dichte ρ, der Druck p, die Temperatur T und die
Massenateile der einzelnen Spezies Yi. Die reduzierten Erhaltungsgleichungen lauten
in Zyliderkoordinaten [61]:
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+ ω˙iMi (i = 1, . . . , NG) (3.17)


















Im Vergleich zum allgemeinen Navier-Stokes-Modell stellt das zylindersymmetri-
sche Kanalmodell eine wesentliche Vereinfachung dar: Zum Einen entfa¨llt eine Im-
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Der mit dem zylindersymmetrischen Navier-Stokes-Modell verbundene Rechenauf-
wand kann durch einige zusa¨tzliche Annahmen erheblich reduziert werden. Dabei
wird von der zu Beginn des 20. Jahrhunderts von Prandtl entwickelte Boundary-
Layer -Na¨herung (Grenzschichtna¨herung) ausgegangen. Es wird angenommen, daß
die axiale Diffsion gegenu¨ber der radialen Diffusion und dem axialen konvektiven
Transport im Kanal vernachla¨ssigt werden kann [61, 91]. Demzufolge verschwinden
alle zweiten Ableitungen mit mindestens einer axialen Komponente, die Terme in v2






















































































+ ω˙iMi (i = 1, . . . , NG) (3.24)
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Die radiale diffusive Massenstromdichte ji,r wird nach Gleichung 3.19 berech-
net.
Der Vorteil des Boundary-Layer -Modells besteht darin, daß das elliptische Dif-
ferentialgleichungssystem des Navier-Stokes-Problems in ein parabolisches System
transformiert wird. Der Unterschied zwischen elliptischen und parabolischen Proble-
men ist Abb. 3.1 zu entnehmen. Elliptische Probleme zeichnen sich dadurch aus, daß
der Zustand eines Punktes von den Ereignissen in allen Nachbarpunkten beeinflußt
wird. Aus Sicht der Numerik bedeutet das, daß alle das diskretisierte Stro¨mungsfeld
beschreibenden Differentialgleichungen gleichzeitig gelo¨st werden mu¨ssen. Paraboli-
sche Probleme ko¨nnen dagegen stromabwa¨rts iterativ gelo¨st werden, da der Zustand
in einem Punkt nur von den stromaufwa¨rts liegenden Punkten abha¨ngt.
(a) (b)
Abb. 3.1: (a) elliptisches Problem; (b) parabolisches Problem
Die Anwendbarkeit des Boundary-Layer -Ansatzes wird durch die Gu¨ltigkeit der
Bedingung ReSc d
L
 1 u¨berpru¨ft [86]. Dadurch wird sichergestellt, daß der kon-
vektive u¨ber den diffusiven Transport in axialer Richtung u¨berwiegt. Re und Sc
stehen fu¨r die dimensionslosen Reynolds- und Schmidt-Zahlen. Die Reynolds-Zahl














In den obigen Gleichungen wird die kinematische Viskosita¨t mit ν und der charak-
teristische Diffusionskoeffizient mit D bezeichnet. Der Durchmesser eines monolithi-
schen Kanals d betra¨gt u¨blicherweise ca. 1 mm, wa¨hrend die Kanalla¨nge L im cm-
Bereich liegt. Typische Stro¨mungsgeschwindigkeiten im Kanal sind 0, 5− 25 m · s−1,
woraus Re-Zahlen zwischen 10 und 300 resultieren [34]. Fu¨r die meisten im Auto-
abgas enthaltenen Spezies gilt Sc ≈ 1 [8, 86]. Daraus folgt, daß sich das Boundary-
Layer -Modell zur Simulation monolithischer Kana¨le gut eignet.
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3.1.4 Ideales Stro¨mungsrohr (Plug-Flow-Modell)
Beim idealen Stro¨mungsrohr handelt es sich um eine eindimensionale Vereinfachung
der Gleichungen 3.20-3.24. Es wird unendlich schnelle Diffusion in radialer Richtung
vorausgesetzt. Demzufolge verschwinden die radialen Gradienten: die Geschwindig-
keit, Spezies-Konzentrationen und Temperatur sind u¨ber den gesamten Rohrquer-
schnitt konstant, (Abb. 3.2). Als einzige unabha¨ngige Variable bleibt die axiale Ko-
ordiante z. Diese idealisierte Stro¨mung wird noch Propfen- oder Kolbenstro¨mung


























Fu¨r die Tangentialspannung an der Kanalwand gilt τW =
ρw2
2


















kW(TW − T ) (3.29)
Der Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient kW ist eine empirische Gro¨ße, die den Wa¨rme-
austausch mit der Wand beschreibt. In ihm werden Wa¨rmeleitfa¨higkeit, Geo-













Fcat/geoMj s˙j+Miω˙i (i = 1, . . . , NG) (3.30)
Der Term 4
d
in den Gleichungen 3.28-3.30 stellt das Verha¨ltnis des Umfangs
zur Fla¨che des Querschnitts des Zylinderkanals dar. Bei Kana¨len mit nicht
kreisfo¨rmigem Querschnitt ist dieser Term durch das entsprechende Verha¨ltnis
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Umfang/Querschnittsfla¨che zu ersetzen. Im Unterschied zu den Navier-Stokes-
und Boundary-Layer -Modellen, bei denen chemische Oberfla¨chenreaktionen in den
Randbedingungen an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat (siehe Abschnitt 3.2)
beru¨cksichtigt werden, treten die Oberfla¨chenreaktionsterme beim Plug-Flow -Modell
direkt in den Erhaltungsgleichungen auf. Die Gro¨ße s˙i charakterisiert hierbei die Bil-
dungsgeschwindigkeit der i-ten Spezies aufgrund der Oberfla¨chenreaktionen1. Die
rechte Seite von Gl. 3.27 sowie die zweiten Terme auf den rechten Seiten der Glei-
chungen 3.28 und 3.30 repra¨sentieren die Massena¨nderung in der Gasphase infolge
chemischer Abscheidungs- oder Ablationsprozesse. Bei der Modellierung stationa¨r
ablaufender heterogener katalytischer Reaktionen, bei denen solche Prozesse ausge-
schlossen werden ko¨nnen, verschwinden die drei Terme. Fu¨r die Beschreibung in-
stationa¨rer Prozesse wie z. B. katalytischer Zu¨ndung ist die Beru¨cksichtigung dieser
Terme durchaus wichtig [87]. Das Verha¨ltnis der katalytisch aktiven Oberfla¨che zur
Manteloberfla¨che des Kanals wird mit Fcat/geo bezeichnet.
(a) Navier-Stokes- und Boundary-Layer -Modell (b) Plug-Flow -Modell
Abb. 3.2: Vergleich der verschiedenen Stro¨mungsmodelle
Das Plug-Flow -Modell kann vereinfacht werden, indem man konstanten Druck
voraussetzt. Somit fa¨llt die Impulserhaltungsgleichung 3.28 aus. Bei der Simulati-
on von Abgaskatalysatoren, wo keine signifikanten Drucka¨nderungen entlang der
einzelnen Kana¨le erwartet werden, ist eine solche Annahme gerechtfertigt.
3.1.5 Ideales Stro¨mungsrohr mit Stofftransportkoeffizienten
Das Plug-Flow -Modell kann durch die Einfu¨hrung von Stofftransportkoeffizienten
(Mass-Transfer Coefficients, abgeku¨rzt MTC ) erweitert werden. Mit deren Hilfe
wird die Transportlimitierung in radialer Richtung modelliert. In diesem Zusam-
menhang wird folgende radiale diffusive Massenstormdichte ji,r definiert:
ji,r = hi,MTC(ρSYi,S − ρ¯Y¯i) (i = 1, . . . , NG) (3.31)
In der obigen Gleichung stellt hi,MTC den Stofftransportkoeffizienten der i-ten Spe-
zies dar. Yi,S und ρS repra¨sentieren den Massenbruch der Spezies i und die Dichte
1Die Quellterme aufgrund chemischer Oberfla¨chenreaktionen werden bei den zwei- und dreidi-
mensionalen Kanalmodellen in den Randbedingungen beru¨cksichtigt (siehe Abschnitt 3.2).
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an der Kanaloberfla¨che. Die Gro¨ßen ρ¯ und Y¯i sind die u¨ber den Kanalquerschnitt
















Die Massenbru¨che an der Kanaloberfla¨che Yi,S werden aus der Bedingung
hi,MTC(ρSYi,S − ρ¯Y¯i) = Fcat/geoMis˙i (3.34)
ermittelt. Das Gleichungssystem 3.34 wird mit dem allgemeinen Plug-Flow -Modell
gekoppelt, indem Y¯i durch die gesuchten Yi aus Gleichung 3.30 ersetzt werden.
Daru¨ber hinaus wird die in Gleichungen 3.29, 3.30 und 3.34 auftretende Oberfla¨chen-
Reaktionsgeschwindigkeit s˙i nicht aus Yi wie beim allgemeinen Plug-Flow -Modell
sondern aus Yi,S berechnet. Die Bestimmung von s˙i wird im na¨chsten Kapitel be-
handelt. Vorausgesetzt wird weiterhin, daß ρ = ρS = ρ¯ gilt. Formel 3.34 stellt dann
ein nichtlineares algebraisches Gleichungssystem dar, das zusammen mit dem Diffe-
rentialgleichungssystem 3.27-3.30 gelo¨st werden muß.
Die Stofftransportkoeffizienten hi ko¨nnen durch die Sherwood -Zahl abgeleitet wer-
den. Diese dimensionlose Zahl ist als Verha¨ltnis der effektiv u¨bergehenden Stoffmen-





Derzeit gibt es keine allgemeingu¨ltige Formulierung der Sherwood -Zahl fu¨r reakti-
ve Stro¨mungen. Aus diesem Grund werden bereits abgeleitete Ansa¨tze fu¨r nicht
reagierende laminare Stro¨mungen mit verschiedenen Querschnitten (kreisfo¨rmig,
dreieckig, viereckig, hexagonal) verwendet [18, 49, 101]. Die in der vorliegenden
Arbeit verwendeten Sherwood -Zahlen fu¨r ein kreisfo¨rmiges Kanal basieren auf em-
pirischen Ansa¨tzen und werden als Funktion der Graetz -Zahl folgenderweise ausge-
dru¨ckt ([28]):
- bei konstanter Gasphasenzusammensetzung
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- bei konstanter Reaktionsgeschwindigkeit













Da das Plug-Flow -Modell mit Stofftransportkoeffizienten auf empirischen Korre-
lationen beruht, ist es mit Vorsicht anzuweden. Daru¨ber hinaus ko¨nnen instationa¨re
Kanalstro¨mungen mit ihm nicht simuliert werden.
3.2 Modellierung der Transportlimitierung im
Washcoat. Festlegung der Randbedingungen
Die im Abschnitt 3.1 pra¨sentierten Kanalmodelle werden mit Washcoatmodellen ge-
koppelt, die die Transportlimitierung innerhalb der poro¨sen Schicht beru¨cksichtigen.
Damit das daraus resultierende Gleichungssystem eindeutig lo¨sbar ist, mu¨ssen Rand-
bedingungen an den Grenzen Kanalstro¨mung-Washcoat und Washcoat-Kanalwand
definiert werden.
Bei der Modellierung zylindersymmetrischer zweidimensionaler Kanalstro¨mungen





















= 0 (i = 1, . . . , NG).
(3.39)
3.2.1 Unendlich schneller Stofftransport im Washcoat
Unter der Annahme verschwindender Transportlimitierung im Washcoat kann der
Einfluß von Waschcoat-Dicke, Poro¨sita¨t, Porendurchmesserverteilung und Partikel-
durchmesser vernachla¨ssigt werden. Das bedeutet, daß der Stofftransport so schnell
ist, daß man sich den Washcoat als ein Medium vorstellen kann, bei dem die ganze
katalytisch aktive Komponente an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat verteilt ist.
Die Modellierung des Washcoats mit den entsprechenden Randbedingungen redu-
ziert sich dann zur Festlegung von Randbedingungen an der Grenze Kanalstro¨mung-
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Washcoat, wobei diese Grenze als Wand betratchtet wird. Eine erste Randbedingung
besagt, daß alle drei Geschwindigkeitskomponenten u, v und w dort verschwinden:
u = v = w = 0 (3.40)
Die allgemeine Temperatur-Randbedingung fu¨r eine stationa¨re dreidimensionale







· ~n = σSBEmis(T 4 − T 40 )




Hierbei ist ~ji der diffusive Massenstromvektor an der Grenzoberfla¨che. ~vSt bezeichnet
die Stefan-Geschwindigkeit an der Grenzoberfla¨che, ~n repra¨sentiert den Normalen-
vektor an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat in Richtung Stro¨mung. Diese drei










dar. σSB und Emis stehen fu¨r die Stefan-Bolzmann-Konstante und
die Emissivita¨t, λWL,W fu¨r die Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Wand und T0 fu¨r die Um-
gebungstemperatur. In der vorliegenden Arbeit wird der Einfluß der thermischen
Strahlung nicht beru¨cksichtigt. Demzufolge fa¨llt der erste Term auf der rechten Sei-
te der Gleichung 3.41 weg.
Die Randbedingung fu¨r die Spezies-Massenerhaltungsgleichungen im dreidimen-
sionalen stationa¨ren Fall wird folgendermassen bilanziert:(
~ji + ρYi~vSt
)
· ~n = s˙iMiFcat/geo (i = 1, . . . , NG) (3.42)














Die Gro¨ße vSt bezeichnet die Stefan-Geschwindigkeit in radialer Richtung.
Die Randbedingung fu¨r die Spezies-Massenrerhaltungsgleichungen im zweidimen-
sionalen zylindersymmetrischen Fall la¨ßt sich in der Form
− (ji,r + ρYivSt) = s˙iMiFcat/geo (i = 1, . . . , NG) (3.44)
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darstellen. Gleichungen 3.43 und 3.44 lassen sich durch folgende zwei Annahmen
vereinfachen:
- Die Stefan-Geschwindigkeit, die den Stoffstrom von/zu der Grenzoberfla¨che
infolge von Ablations-/Abscheidungsprozessen beschreibt, kann im stationa¨ren
Fall vernachla¨ssigt werden:
vSt = 0 (3.45)
Da in der vorliegenden Arbeit nur katalytische Oberfla¨chenreaktionen behan-
delt werden, ist so eine Annahme gerechtfertigt.
- Im stationa¨ren Zustand bleiben die Oberfla¨chenspezies-Konzentrationen un-
vera¨ndert. Daraus folgt:
s˙i = 0 (i = NG + 1, . . . , NG +NS) (3.46)
Fu¨r Gleichung 3.44 ergibt sich dann:
− ji,r = s˙iMiFcat/geo (i = 1, . . . , NG) (3.47)










(Bemerkung: Ideale Stro¨mungsrohr-Modelle brauchen keine Randbedingungen. Glei-
chungen 3.27-3.30 beschreiben vollsta¨ndig eindimensionale Kanalstro¨mungen mit
unendlich schnellem Massentransport innerhalb des Washcoats.)
3.2.2 Mehrdimensionales Reaktions-Diffusions-Modell
Zur Beschreibung der Transportlimitierung im Washcoat werden Rechenmodelle un-
terschiedlicher Komplexita¨t verwendet. Ein sehr detaillierter Ansatz wurde von Keil
[62, 90] vorgeschlagen. Er hat Multikomponentendiffusion in ein zufa¨lliges, dreidi-
mensionales Porennetzwerk modelliert. Dieser Ansatz hat den Vorteil, daß beliebige
Porengro¨ßenverteilungen beru¨cksichtigt werden ko¨nnen, ist allerdings mit einem ho-
hen Rechenaufwand verbunden.
Eine weniger rechenaufwendige Alternative zum Porennetzwerkmodell stellt das
Reaktions-Diffusions-Modell dar. In der vorliegenden Arbeit wird dieses Modell
mit den in Abschnitten 3.1.1 und 3.1.2 dargestellten drei- und zweidimensionalen
Navier-Stokes-Kanalstro¨mungsmodellen gekoppelt. Dabei werden Kanalstro¨mung
und Washcoat als ein gesamtes Kontinuum betrachtet. Das bedeutet, daß in beiden
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Medien die Navier-Stokes-Gleichungen gelo¨st werden. Die Erhaltungsgleichungen
fu¨r den Washcoat werden jedoch durch zusa¨tzliche Quellterme erweitert, die den
Einfluß der Washcoatparameter und der chemischen Oberfla¨chenreaktionen mit ein-
beziehen. Die Washcoatparameter (Poro¨sita¨t, Porendurchmesser und Tortuosita¨t)
werden ebenso bei der Berechnung der Diffusionsparameter (siehe Abschnitt 3.3.2)
beru¨chsichtigt. Beliebige Porengro¨ßenverteilungen lassen sich nicht mehr ohne Wei-
teres verwenden.
Die Impulsgleichungen fu¨r den Washcoat werden durch die Einfu¨hrung eines
zusa¨tzlichen Verlustterms erweitert. Dieser Verlustterm basiert auf dem von Forch-
heimer [38] modifizierten Darcy-Gesetz [23] und setzt sich aus einem viskosen und
einem inertialen Anteil zusammen. Im Fall eines dreidimensionalen homogenen iso-





























Die in den obigen Gleichungen aufgefu¨hrten Verlustterme bewirken einen Druckab-
fall im poro¨sen Medium, der proportional zu der jeweiligen Geschwindigkeitskom-
ponente ist. Der erste Term auf der rechten Seite der Gleichungen repra¨sentiert den
viskosen (Darcy-Gesetz) und der zweite den inertialen Impulsverlust. Hierbei sind
α die Permeabilita¨t und C2 der inertiale Widerstand des Washcoats. Sie ko¨nnen
als Funktionen der Poro¨sita¨t und des Durchmessers der den Washcoat aufbauenden
Partikel ausgedru¨ckt werden. vabs =
√
u2 + v2 + w2 ist die absolute Geschwindig-




















Die Energieerhaltungsgleichung fu¨r den Washcoat wird erweitert, indem der
Term
∑NG
i=1 s˙iMiFcat/geohi als zusa¨tzlicher Wa¨rmequellterm infolge chemischer Ober-
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fla¨chenreaktionen eingeschlossen wird. Daru¨ber hinaus wird die Gro¨ße λWL, die in
Gleichungen 3.5 und 3.16 die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Gasgemisches darstellt, durch
die effektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Washcoats λWL,eff ersetzt:
λWL,eff = εPoreλWL + (1− εPore)λWL,F (3.54)
Hier ist εPore die Poro¨sita¨t des Washcoats und λWL,F die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des
Feststoffs (Al2O3), aus dem der Washcoat besteht.
In den Spezies-Massenerhaltungsgleichungen fu¨r den Washcoat ist zusa¨tzlich der
Quellterm s˙iMiγcat (i = 1, . . . , NG) infolge chemischer Oberfla¨chenreaktionen mit
zu beru¨cksichtigen. Hierbei bezeichnet γcat das Verha¨ltnis aus katalytisch aktiver
Oberfla¨che und Washcoatvolumen.
Um das Gleichungssystem zu vervollsta¨ndigen, mu¨ssen Randbedingungen an der
Grenze Washcoat-Kanalwand festgelegt werden. Die erste Randbedingung setzt ver-
schwindende Geschwindigkeitskomponenten an der Grenze voraus: u = v = w = 0
im dreidimensionalen und w = v = 0 im zweidimensionalen Fall. Eine weitere Rand-
bedingung besagt, daß der Gradient der Spezieskonzentrationen senkrecht zur Ka-
nalwand verschwindet:∇Yi·~n = 0 (i = 1, . . . , NG). Dies gilt unter der Voraussetzung,
daß an der Wand keine katalytischen Reaktionen ablaufen. Fu¨r einen zylindersym-






(i = 1, . . . , NG) (3.55)
tWash bezeichnet die Dicke der Washcoat-Schicht.
In der vorliegenden Arbeit werden Gleichungen 3.41 und 3.43 bzw. 3.48 als Rand-
bedingungen fu¨r die Temperatur an der Kanalwand verwendet. Da die Kanalwand
nicht katalytisch aktiv ist und die thermische Strahlung vernachla¨ssigt wird, entfal-
len alle chemischen Reaktionsterme sowie die Strahlungsterme.
3.2.3 Eindimensionales Reaktions-Diffusions-Modell
Die Modellierung poro¨ser Medien kann vereinfacht werden, indem eine Reaktions-
Diffusions-Gleichung statt der Navier-Stokes-Erhaltungsgleichungen gelo¨st wird. Die
allgemeine Form dieser Gleichung lautet:
∂ci
∂t
= ∇ · (Di,eff∇ci) + γcats˙i (i = 1, . . . , NG) (3.56)
Hier sind ci und Di,eff die molare Konzentration bzw. der effektive Diffusionskoeffi-
zient der Spezies i.
In der vorliegenden Arbeit wird die Gleichung 3.56 mit den zylindersymmetrischen
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Boundary-Layer - und Plug-Flow -Modellen gekoppelt. Dabei wird angenommen, daß
die radialen Konzentrationsgradienten im Washcoat wesentlich gro¨ßer sind als diese
in axialer Richtung. Demzufolge la¨ßt sich die Reaktions-Diffusions-Gleichung als ein-
dimensionales Problem behandeln. Fu¨r die stationa¨ren Konzentrationsverla¨ufe der








+ γcats˙i = 0 (3.57)







und an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat:
c(r = d/2) = ci,0 (3.59)
definiert. In der oberen Gleichung bezeichnet ci,0 die Konzentration der i-ten Spezies
an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat. Bei einer gleichma¨ßigen Verteilung der





gilt. Die Reaktions-Diffusions-Gleichung wird mit dem zylindersymmetrischen
Boundary-Layer -Modell u¨ber die Bildungsgeschwindigkeit an der Grenze Kanal-
stro¨mung-Washcoat gekoppelt, die der radialen Massenstromdichte an der Grenze
entspricht:





Dabei wird s˙i,eff als effektive Reaktionsgeschwindikeit bezeichnet. Die Kopplung
der Reaktions-Diffusions-Gleichung mit dem Plug-Flow -Modell erfolgt durch Ein-
setzen von





in Gleichungen 3.27-3.30 und 3.34 (gilt auch fu¨r den Term MjFcat/geos˙j in Gl. 3.30).
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3.2.4 Effektivita¨tskoeffizienten-Modell
Die stationa¨re eindimensionale Reaktions-Diffusionsgleichung kann unter folgenden
Annahmen fu¨r eine einzelne Spezies analytisch gelo¨st werden [49]:
- der Diffusionskoeffizient D ist konstant,
- die Spezies wird verbraucht und die Reaktionsgeschwindigkeit s˙ ist proportio-
nal zu der Konzentration c, d. h. s˙ = −kc mit k als Geschwindigkeitskonstante,
- die Washcoatschicht ist dick genug, so daß der Konzentrationsgradient an der
Grenze Washcoat-Kanalwand verschwindet.





c0 mit l ∈ [0, tWash] (3.63)














Beru¨cksichtigt man Gleichungen 3.63 und 3.64 in 3.65, so erha¨lt man:
s˙eff = −Dφc0tanh(φtWash) (3.66)
Fu¨r die maximale Reaktionsgeschwindigkeit bei vernachla¨ssigter Transportlimie-
tierung innerhalb des Washcoats ergibt sich:
s˙max = −Fcat/geokc0 = −γcattWashkc0 (3.67)









Das Produkt φtWash wird Thiele-Modul genannt. Der Effektivita¨tskoeffizienten-
Ansatz wird auf Mehrstoffsysteme u¨bertragen, indem der Effektivita¨tskoeffizient fu¨r
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eine Spezies berechnet wird, die die oben aufgefu¨hrten Bedingungen erfu¨llt. Die
effektiven Bildungsgeschwindkeiten der einzelnen Spezies werden dann aus der Glei-
chung
s˙i,eff = ηeff s˙i (3.69)
ermittelt. Durch Einsetzen der nach Gl. 3.69 berechneten s˙i,eff-Werte in Gleichungen
3.61 und 3.62 ko¨nnen die diffusiven Massenstromdichten ji,r im Boundary-Layer -
bzw. die TermeMiFcat/geos˙i im Plug-Flow -Kanalstro¨mungsmodell berechnet werden.
Das nulldimensionale Effektivita¨tskoeffizienten-Modell stellt eine wesentliche Ver-
einfachung des eindimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell dar. Es impliziert je-
doch, daß die mit der ausgewa¨hlten Spezies verbundene Transportlimitierung re-
pra¨sentativ fu¨r das Geschehen im gesamten System ist. Daher sollte die Wahl einer
geeigneten repra¨sentativen Spezies sorgfa¨ltig vorgenommen werden.
3.3 Berechnung der Diffusionskoeffizienten
3.3.1 Gasphase
Unter Diffusion versteht man den durch Konzentrations- (Fick ’sche Diffusion) und
Temperaturunterschiede (Thermodiffusion) bedingten Stoffaustausch, der zu einer
gleichma¨ßigen Verteilung der einzelnen Komponenten in einem Mehrstoffsystem
fu¨hrt. Zur Berechnung des Diffusionsstroms in einem Zweistoffsystem (Spezies i
und j) wird der sogenannte bina¨re Diffusionskoeffizient Dij eingefu¨hrt. Dieser la¨ßt
sich mit Hilfe der von Chapman und Enskog entwickelten Theorie verdu¨nnter Gase



















Hier sind σij der reduzierte Moleku¨ldurchmesser und Ω
(1,1)
ij der sogenannte reduzier-
te Stoßintegral. Die Lo¨sung eines bina¨ren Diffusionsmodells ist aufwendig, so daß
die Diffusion der Speies i in einem Gasgemisch durch einen gemittelten Diffusions-






(i = 1, . . . , NG) (3.71)
Die gemittelten Diffusionskoeffizienten werden in Gleichungen 3.9-3.11 und 3.18-3.19
eingesetzt.
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3.3.2 Washcoat
Der diffusive Stofftransport in poro¨sen Medien ist durch Moleku¨l-Moleku¨l-Sto¨ße
und Moleku¨l-Porenwand-Sto¨ße gekennzeichnet, Abb. 3.3. Dabei werden die Diffu-
sionsvorga¨nge von der Porenstruktur beeinflußt. Ist die mittlere freie Wegla¨nge der
Teilchen ku¨rzer als der Porendurchmesser dPore, so u¨berwiegen die Moleku¨l-Moleku¨l-
Sto¨ße (molekulare Diffusion). Bei Porendurchmessern, die kleiner als die freie mitt-
lere Wegla¨nge sind, stoßen die Moleku¨le ha¨ufiger auf die Porenwand (Knudsen-
Diffusion) als gegeneinander. Die Bedingungen fu¨r die Knudsen-Diffusion bei 25 ◦C
ko¨nnen Tabelle 3.1 entnommen werden. In der vorliegenden Arbeit wird die bei ho-
hen Druckgradienten in der Pore zusa¨tzlich beobachtete Poiseuille-Stro¨mung nicht
beru¨cksichtigt.
Tab. 3.1: Bedingungen fu¨r Knudsen-Diffusion bei 25 ◦C [5]
p [bar] 0,1 1 10 50
dPore [nm] < 1000 < 100 < 10 < 2
Zur Modellierung der Diffusionsvorga¨nge im Washcoat werden effektive Diffusi-
onskoeffizienten Di,eff eingefu¨hrt, die in den bereits behandelten diversen Washcoat-
Modelle einzusetzen sind. Liegt molekulare Diffusion vor, so wird der effektive Dif-
fusionskoeffizient als Produkt des gemittelten Diffusionskoeffizienten Di,M und des





Hierbei stellt das Verha¨ltnis Poro¨sita¨t zu Tortuosita¨t einen dimensionslosen wash-
coatspezifischen Korrekturfaktor dar. Die Poro¨sita¨t εPore ist das Verha¨ltnis des Po-
Abb. 3.3: Porendiffusion im Washcoat
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rengesamtvolumens zum Washcoatgesamtvolumen (inklusive Poren). Die empirische
Gro¨ße Tortuosita¨t beru¨cksichtigt die Abweichung der Porengeometrie von der idea-
len Zylindergeometrie sowie die netzartige Verknu¨pfung der Poren. U¨blicherweise
wird mit τPore-Werten zwischen 3 und 4 gerechnet [5].
Im Falle von Knudsen-Diffusion la¨ßt sich der effektive Diffusionskoeffizient aus der










Zur Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten in Bereichen, in denen die
mittlere freie Wegla¨nge in der Gro¨ßenordnung des Porendurchmessers liegt, kann








Je nach Porendurchmesser wird zwischen folgenden drei Porenklassen unterschie-
den:
Tab. 3.2: Porenklassen [49]
Klasse dPore
Mikroporen < 20 A˚
Mesoporen 20− 500 A˚
Makroporen > 500 A˚
Wakao und Smith haben ein erweitertes Random-Pore-Modell entwickelt [108],
das die Porenradienverteilung in Makroporen und Meso- bzw. Mikroporen beru¨ck-
sichtigt. Dabei entfa¨llt die Tortuosita¨t als anpaßbarer Washcoat-Parameter. Der
effektive Diffusionskoeffizient DRPi,eff la¨ßt sich dann aus den jeweiligen Diffusionsko-
effizienten Di,makro und Poro¨sita¨t εPore,makro der Makroporen und der Mikroporen





1− εPore,makro Di,mikro (3.75)



































Die Modellierung der physikalischen und chemischen Vorga¨nge in Monolithreakto-
ren erfolgt auf verschiedenen Ebenen. Diese Ebenen ko¨nnen in einem allgemeinen
hierarchischen Modell zusammengefasst werden (siehe Abb. 4.1). Die Beschreibung
der Kanalstro¨mung (oben rechts) sowie der Transportprozesse im Washcoat (unten
links) wurden bereits im vorigen Kapitel behandelt. Das vorliegende Kapitel befasst
sich mit den mathematischen Ansa¨tzen zur Beschreibung chemischer Vorga¨nge in
katalytischen Kana¨len (unten rechts). Ziel ist die Berechnung der chemischen Reak-
tionsgeschwindigkeiten, die bei der Modellierung der reaktiven Stro¨mungen und des
Washcoats miteinbezogen werden. Schwerpunkt dabei sind die katalytischen Reak-
tionen auf der Oberfla¨che. Fu¨r die in dieser Arbeit untersuchten Temperaturbereiche
sind Gasphasenreaktionen nicht relevant und werden daher nur kurz angerissen.
4.1 Spezies
Pha¨nomenologisch untersuchte thermodynamische Systeme setzen sich aus mit-
einander interagierenden Spezies zusammen. Die hier betrachteten Spezies sind
Teilchen, die auf molekularer Ebene identisch sind: die Moleku¨le einer Substanz, die
Moleku¨le in einem bestimmten Anregungszustand oder die Adsorptionspla¨tze einer
katalytischen Oberfla¨che [100]. Eine quantifizierende Gro¨ße der Spezies ist ihre
Konzentration ci. Diese wird als die auf eine mesoskopische Raumeinheit (Volumen
bei Gasphasen-Spezies bzw. Fla¨che bei Oberfla¨chenspezies) bezogene Anzahl von
Teilchen einer Spezies definiert. Aus massenbehafteten Teilchen bestehende Spezies
ko¨nnen daru¨ber hinaus durch ihre molare Masse Mi charakterisiert werden.
Gasphasen-Spezies sind die sich in der Gasphase befindenden massenbehafteten
Teilchen (atomare Gase, Moleku¨le und Radikale), die sich aus einem oder mehre-
ren Atomen zusammensetzen. Jede Gasphasen-Spezies zeichnet sich durch die Art,
Anzahl und ra¨umliche Anordnung der Atome ihrer Teilchen aus. Die Gesamtkon-
zentration c¯ und mittlere molare Masse M¯ eines Gasgemisches lassen sich durch die
Konzentrationen ci und molaren Massen Mi der einzelnen Spezies folgenderweise
49
4 Modellierung chemischer Reaktionen





















Oberfla¨chen-Spezies: Heterogene katalytische Reaktionen zeichnen sich dadurch
aus, daß zuna¨chst die Gasphasen-Spezies auf der Oberfla¨che des Katalysators ad-
sorbieren. Solche Spezies werden als Adsorbate bezeichnet. Sie ko¨nnen mit wei-
teren Adsorbaten oder Gasphasen-Spezies reagieren und anschließend desorbieren.
Die chemischen Eigenschaften der Adsorbate unterscheiden sich von denen der
Gasphasen-Spezies, weshalb sie separat als Oberfla¨chen-Spezies zusammengefasst
werden. Obefla¨chenspezies unterscheiden sich nicht nur durch die Art der adsor-
bierten Gasphasen-Spezies sondern auch durch die Art der katalytischen Oberfla¨che
voneinander: ein auf Pt-Oberfla¨che adsorbiertes O-Atom O(Pt) und ein auf Rh-
Oberfla¨che adsorbiertes O-Atom O(Rh) sind zwei verschiedene Oberfla¨chen-Spezies.
Des Weiteren wird vorausgesetzt, daß die katalytische Oberfla¨che aus diskreten
Adsorptionspla¨tzen (Adsorbens) aufgebaut ist. Die freien Oberfla¨chenpla¨tze werden
ebenfalls als Oberfla¨chen-Spezies betrachtet.
Die verschiedenen Adsorbate belegen unterschiedliche Anzahl von Adsorptions-
pla¨tzen. Die Anzahl der Oberfla¨chenpla¨tze bleibt jedoch erhalten, so daß es prak-
tischer ist, die Oberfla¨chen-Spezies durch Bedeckungsgrade θi statt durch Ober-





Hierbei steht σi fu¨r die Anzahl der durch Spezies i belegten Adsorptionspla¨tze und
Γcat fu¨r die Oberfla¨chenplatzdichte der katalytischen Komponente. Weiterhin gilt,
daß sich die Bedeckungsgrade aller Oberfla¨chen-Spezies zu Eins addieren:
NS∑
i=1
θi = 1 (4.5)
4.2 Chemische Reaktionen
4.2.1 Allgemeines
Als chemische Reaktion bezeichnet man die aus Sto¨ßen auf molekularer Ebene re-
sultierende Umwandlung von Spezies ineinander. Diese Umwandlung a¨ußert sich in







ν ′′i Ai (4.6)
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i stehen fu¨r die ganzzahligen sto¨chio-
metrischen Koeffizienten der Edukte bzw. Produkte. Mit N wird die Gesamtanzahl
der Spezies bezeichnet. Die Anzahl der Atome auf der linken Seite der Gleichung
entspricht denen auf der rechten Seite.
Parallel zur Hinreaktion 4.6 la¨uft eine entsprechende Ru¨ckreaktion ab:
N∑
i=1




Mit der Zeit stellt sich ein Gleichgewichtszustand zwischen Edukten und Produkten
ein.
Die Reaktionsgeschwindigkeit ha¨ngt von den Konzentrationen der beteiligten Spe-
zies (Wahrscheinlichkeit eines Stoßes) und der Temperatur (Energie des Stoßes) ab.










Hierbei ist kf der temperaturabha¨ngige Geschwindigkeitskoeffizient der Hinreaktion










kr ist der temperaturabha¨ngige Geschwindigkeitskoeffizient der Ru¨ckreaktion und
ν˜ ′j die Reaktionsordnungen der Produkte.
Eine chemische Reaktion la¨uft dann ab, wenn die kinetische Energie der aufeinan-
der stoßenden Teilchen ausreichend ist, um die Energiebarriere Ea zu u¨berwinden.
Die Gro¨ße Ea wird noch als Aktivierungsenergie bezeichnet. Der Geschwindigkeits-
koeffizient k einer chemischen Reaktion wird mit Hilfe des Arrhenius-Ansatzes als
Funktion der Temperatur und der Aktivierungsenergie ausgedru¨ckt:





Die Gro¨ße A ist der sogenannte pra¨exponentielle Faktor. Bei unimolekularen Reak-
tionen entspricht A−1 der mittleren Lebensdauer des Moleku¨ls, bei bimolekularen
Reaktionen der Stoßzahl. Der Temperaturexponent β kann verwendet werden, um




Elementarreaktionen zeichnen sich dadurch aus, daß deren Reaktionsgleichungen
auf molekularer Ebene ablaufende Reaktionen exakt beschreiben. Dadurch ko¨nnen
die einzelnen Schritte bei der Umwandlung der Edukte in Produkte rekonstruiert
werden. Charakteristisch fu¨r Elementarreaktionen ist, daß die sto¨chiometrischen Ko-
effizienten mit den Reaktionsordnungen u¨bereinstimmen:







Im Gleichgewicht sind die Hin- und Ru¨ckreaktionsgeschwindigkeiten gleich. Das
Verha¨ltnis der Geschwindigketiskoeffizienten der Hin- und Ru¨ckreaktion entspricht










Kc wird aus den thermodynamischen Daten der an der Reaktion beteiligten Spezies
berechnet.
U¨blicherweise werden Elementarreaktionsgleichungen mit bis zu drei Teilchen
auf der Eduktseite aufgestellt. Die Wahrscheinlichkeit, daß vier oder mehr Teilchen
aufeinander treffen, ist praktisch ausgeschlossen.
Globalreaktionen beschreiben den Zusammenhang zwischen Edukten und Pro-
dukten fu¨r ein konkretes System mit Hilfe komplexer Reaktionsgleichungen: die An-
zahl der Teilchen auf der Edukt- und Produktseite kann prinzipiell beliebig groß sein.
Dabei werden die zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten erforderlichen ki-
netischen Parameter durch Anpassung an experimentelle Ergebnisse bestimmt. Im
Unterschied zu Elementarreaktionen ko¨nnen Globalreaktionen nicht-ganzzahlige Re-
aktionsordnungen besitzen und lassen keine Extrapolation auf den nicht vom Expe-
riment abgedeckten Parameterbereich zu.
4.2.2 Reaktionen in der Gasphase
Gasphasen-Reaktionen werden vorrangig durch den im vorigen Abschnitt pra¨sentier-
ten Arrhenius-Ansatz beschrieben. Der Ansatz kann sowohl fu¨r elementare als auch
fu¨r globale Reaktionen verwendet werden. Die Bildungsgeschwindigkeit jeder einzel-
ner Gasphasen-Spezies ω˙i wird als Summe der Geschwindigkeiten aller Reaktionen,
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Hierbei ist RG die Anzahl der Gasphasenreaktionen. Mit NG und NM werden die
Anzahl der Gasphasen-Spezies bzw. die Anzahl der Stoßpartner bezeichnet. Reak-
tionen, die den Zerfall einer Spezies oder die Rekombination von zwei Spezies be-
schreiben, erfordern Stoßpartner, die die zum Zerfall beno¨tigte Energie abgeben bzw.
bei Rekombination abzufu¨hrende Energie des elastischen Stoßes aufnehmen ko¨nnen.
Jede Gasphasen-Spezies kann als Stoßpartner definiert werden. Eine Stoßpartner-
Reaktionsgleichung la¨ßt sich prinzipiell folgenderweise ausdru¨cken:
H + H +M⇀↽ H2 +M (4.14)
Der Stoßpartner M geht keine chemischen Bindungen mit den restlichen Spezies ein.
Neben der allgemeinen Arrhenius-Formulierung ko¨nnen auch weitere Ansa¨tze zur
Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit verwendet werden, z. B. bei der Beschrei-
bung druckabha¨ngiger Dissoziations- und Rekombinationsreaktionen. Detailliertere
Information daru¨ber kann in [61, 89, 100] gefunden werden.
4.2.3 Reaktionen auf der Oberfla¨che
Zur Beschreibung der hier betrachteten heterogenen Reaktionen wurde die so ge-
nannte Mean-Field -Approximation gewa¨hlt. Dabei wird der Zustand der Oberfla¨che
durch lokal gemittelte Oberfla¨chenbedeckungen θi und die Temperatur T dargestellt.
Des Weiteren gelten folgende Annahmen:
- Wechselwirkungen zwischen benachbarten Adsorbaten werden vernachla¨ssigt.
Sie ko¨nnen durch kinetischeMonte-Carlo-Simulationen auf molekularer Ebene
untersucht werden [63, 69].
- Oberfla¨chenstrukturdefekte (Stufen und Ecken) werden nicht explizit in Be-
tracht gezogen, sondern sind in der Mittelung beru¨cksichtigt.
- die Oberfla¨chenpla¨tze haben alle die gleichen Eigenschaften. Es wird u¨ber die
verschiedenen kristallographischen Netzebenen der katalytischen Partikel ge-
mittelt.



















definiert. Summiert wird u¨ber die Menge der Oberfla¨chenreaktionen, an denen sich
die Spezies i beteiligt. Die Gesamtanzahl der Oberfla¨chenreaktionen wird mit RS
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bezeichnet. Im Unterschied zu Gasphasen-Reaktionen beziehen sich die Reaktions-
geschwindkeiten s˙i und die Spezies-Konzentrationen cj,S in Gleichung 4.15 nicht auf
das Volumen, sondern auf die Fla¨che.
Mit zunehmender Oberfla¨chenbedeckung a¨ndern sich die Adsorptionswahrschein-
lichkeiten und die Potentialverha¨ltnisse auf der Oberfla¨che. Diese A¨nderungen wer-
den in Betracht gezogen, indem der Arrhenius-Ansatz 4.16 durch einen zusa¨tzlichen






fk(θ1, . . . , θNS) (4.16)
fk beschreibt die A¨nderung der Reaktionsordnung infolge der gea¨nderten Adsorp-
tionswahrscheinlichkeit sowie die A¨nderung der Aktivierungsenergie fu¨r bestimmte













In der obigen Gleichung werden die A¨nderung der Reaktionsordnung durch µjk und
die A¨nderung der Aktivierungsenergie durch Bedeckung mit der Spezies j durch jk
beru¨cksichtigt.
Es ist ha¨ufig sinvoll, Adsorptionsreaktionen mit Hilfe von Haftkoeffizienten Si,0 zu
beschreiben, die Werte zwischen 0 und 1 annehmen. Durch sie wird die Wahrschein-
lickeit angegeben, mit der die auf einen freien Oberfla¨chenplatz treffende Gasphasen-
Spezies adsobiert wird. Durch die Einfu¨hrung der Gro¨ße effektive Adsorptionswahr-
scheinlichkeit Si,eff wird zusa¨tzlich beru¨cksichtigt, wie hoch die Wahrscheinlichkeit













4.2.4 Reaktionsmechanismen auf Oberfla¨chen
Die auf Katalysatoroberfla¨chen ablaufenden Prozesse werden in drei Schritten
unterteilt: Adsorption, Reaktionen zwischen/mit Adsorbaten und Desorption.
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Adsorption: Bezu¨glich der Sta¨rke der Wechselwirkungen zwischen adsorbierter
Spezies und katalytischer Oberfla¨che wird zwischen Physisorption und Chemiesorp-
tion unterschieden. Die Physisorption zeichnet sich dadurch aus, daß der Adsorbat
durch schwache Van-der-Waals-Kra¨fte an der Oberfla¨che gebunden ist. Aufgrund
der geringen Adsorptionsenthalpien (8-30 kJ/mol) findet sie nur bei tiefen Tempe-
raturen (< 200 K) statt. Bei der Chemiesorption gehen Adsorbat und Adsorbens
eine chemische Bindung ein. Die Adsorptionsenthalpien sind ho¨her als bei der Phy-
sisorption (40-800 kJ/mol), was zu dissoziativer Adsorption fu¨hren kann [18]. Dabei
werden die Bindungen im adsorbierten Moleku¨l gespalten (z. B. O2 auf Pt). Ein prin-
zipieller Vergleich zwischen einfacher und dissoziativer Chemisorption kann Abb. 4.2
entnommen werden.
Charakteristisch fu¨r die meisten Adsorptionsvorga¨nge ist die geringe Aktivie-
rungsenergie.
(a) (b)
Abb. 4.2: (a) einfache Adsorption von CO; (b) dissoziative Adsorption von O2
Reaktionen zwischen/mit Adsorbaten: Chemische Reaktionen mit der Betei-
ligung von adsorbierten Spezies werden hauptsa¨chlich durch zwei Mechanismen be-
schrieben:
- Beim Langmuir-Hinshelwood -Mechanismus wird angenommen, daß die Adsor-
bate miteinander reagieren, Abb. 4.3.a.
- Der Eley-Rideal -Mechanismus beschreibt die Reaktion zwischen einem Adsor-
(a) (b)




bat und einer Gasphasen-Spezies, Abb. 4.3.b. Nach erfolgter Reaktion desor-
biert die neu enstandene Spezies von der Oberfla¨che.
Desorption: Analog zur Chemiesorption wird bei der Desorption zwischen einfacher
und assoziativer Desorption unterschieden (siehe Abb. 4.4). Die einfache Desorption
ist die Ru¨ckreaktion der einfachen Adsorption. Dementsprechend ist die assoziative
Desorption die Ru¨ckreation der dissoziativen Adsorption. Ein typisches Beispiel fu¨r
assoziative Desorption ist die Desorption von N2 von einer Pt-Oberfla¨che.
(a) (b)
Abb. 4.4: (a) einfache Desorption von CO; (b) assoziative Desorption von N2
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Das vorliegende Kapitel befaßt sich mit dem Einfluß verschiedener Modellparame-
ter auf das simulierte Umsatzverhalten einzelner katalytischer Kana¨le. Die Studie
wurde in Kooperation mit der Firma Emitec GmbH [15] durchgefu¨hrt. Ziel der Zu-
sammenarbeit war es, die Grundlagen der heutzutage verbreiteten Katalysatoren
mit geschlossen-zelligen laminaren sowie mit radial-offenen
”
turbulenten“ Kana¨len
durch Simulations- und Versuchsergebnisse zu veranschaulichen. Dadurch lassen sich
die Mo¨glichkeiten zur Erho¨hung der Schadstoffumsa¨tze bzw. das Optimierungspo-
tential in Abgaskatalysatoren analysieren. Die im Kapitel behandelten reaktiven
Kanalstro¨mungen wurden mit Hilfe des Programmpakets DETCHEM [28] simuliert.
5.1 Verwendetes Kanalmodell
Die Geometrie und Randbedingungen des verwendeten zylindrischen Kanalmodells
ko¨nnen Abbildung 5.1 entnommen werden. Die gewa¨hlten Werte fu¨r La¨nge L und
Durchmesser d des Kanals sind typisch fu¨r Drei-Wege-Katalysatoren in Personen-
kraftwagen. Die Washcoatdicke tWash ist einer der in der vorliegenden Studie variier-
ten Parameter: gerechnet wurde mit tWash = 0, 25 und 50 µm. Die aus CH4, CO, O2
und N2 bestehende synthetische Gasmischung stellt ein vereinfachtes Dieselabgas-
modell dar. Sie stro¨mt mit einer Raumgeschwindigkeit (Gas Hourly Space Velocity,
GHSV ) von 60000 h−1 (berechnet fu¨r 25 ◦C) durch den Kanal. Die Raumgeschwin-
digkeit ist als Verha¨ltnis des Volumenstroms im Kanal V˙ zu dem Kanalvolumen VK
berechnet:
Abb. 5.1: untersuchter Einzelkanal
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Hierbei ist w0 die mittlere Geschwindigkeit, mit der das Gasgemisch in den Kanal
einstro¨mt. Aus Gleichung 5.1 ergibt sich w0 = 2 m · s−1 bei 25 ◦C. Die hier
simulierte Stro¨mung ist stationa¨r. Weiterhin wird vorausgesetzt, daß der Druck
am Eingang des Katalysators 1 bar betra¨gt. Daru¨ber hinaus werden konstante
Wandtemperaturen angenommen: untersucht wird der Bereich zwischen 200 und
800 ◦C. Das in den Kanal eintretende Gasgemisch hat die gleiche Temperatur
wie die Wandtemperatur. Die Dichte des Gasgemisches ist temperaturabha¨ngig,
weshalb w0 fu¨r jede Gaseintrittstemperatur neuberechnet werden muß. Durch
Anwendung des idealen Gasgesetzes wurden w0-Werte von 3,17 m · s−1 (bei 200 ◦C)
bis 7,2 m · s−1 (bei 800 ◦C) berechnet.
Numerisches Modell: Zur Simulation der reaktiven Rohrstro¨mung wird das
im Abschnitt 3.1.3 pra¨sentierte stationa¨re zylindersymmetrische Boundary-Layer -
Modell angewendet. Bei den Kana¨len mit verschwindender Washcoatdicke wird
aufgrund der fehlenden Transportlimitierung ein unendlich schneller Stofftransport
im Washcoat (Abschnitt 3.2.1) angenommen. Bei den Kana¨len mit 25 und 50
µm Washcoatdicke wurde die Transportlimitierung mit Hilfe des eindimensionalen
(normal zur Grenze Gasphase/Washcoat) Reaktions-Diffusions-Modell beru¨ck-
sichtigt (Abschnitt 3.2.3). Die Berechnung der effektiven Diffusionskoeffizienten
im Washcoat erfolgte nach dem Random-Pore-Modell, das bereits in Abschnitt
3.3.2 beschrieben wurde. Hierbei wurden die von Chatterjee [18] ermittelten Daten
u¨ber Poro¨sita¨t und mittleren Durchmesser der Makro- und Mikroporen verwendet.
Dementensprechend wurde mit einer Gesamtporo¨sita¨t von 50 % und mittleren
Makro- und Mikroporendurchmessern von 6 µm bzw. 4 nm gerechnet. Um den
Einfluß der Porenradienverteilung auf die Porendiffusion und dadurch auf das
Umsatzverhalten des katalytischen Kanals zu untersuchen, wird das Verha¨ltnis von
Makro- zu Mikroporenvolumen variiert.
Chemisches Modell: In der vorliegenden Studie wird Platin als katalytisch akti-
ve Komponente gewa¨hlt. Zur Modellierung der katalytischen Prozesse auf der Pt-
Oberfla¨che wurde der von Deutschmann et al. entwickelte elementare Reaktionsme-
chanismus zur Oxidation von H2, CH4 und CO verwendet [24, 26]. Dieser Mecha-
nismus besteht aus 24 Reaktionen zwischen 10 Gasphasen- und 11 Oberfla¨chenspe-
zies, siehe Anhang A.1. Die zur Ermittlung der Bedeckungen nach Gleichung 4.4
erforderliche Oberfla¨chenplatzdichte von Platin betra¨gt 2, 72 · 10−9mol · cm−2. Die
Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten erfolgt wie im Abschnitt 4.2.3 beschrie-
ben. Reaktionen mit Stickoxiden sowie Gasphasen-Reaktionen werden hier betrach-
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tet. Des Weiteren wurden die Masse, Kristallitgro¨ße und Dispersion des Platins so
gewa¨hlt, daß es sich in Form einer Kugelmonoschicht auf der Manteloberfla¨che des
Kanals verteilen la¨sst. Dies entspricht einem Fcat/geo-Wert von 1. Daraus ergibt sich
bei einer Dispersion von 100 % eine Pt-Beladung von 0,021 g·l−1 (0,6 g·ft−3).
Aufgrund der Gasgemischzusammensetzung und des verwendeten Reakti-
onsmechanismus kann das oben dargestellte Kanalmodell als ein vereinfachtes
Dieseloxidationskatalysatormodell betrachtet werden (siehe Abschnitt 2.6.2).
Simulation: Die vorliegende Untersuchung wurde mit Hilfe des Softwarepackets
DETCHEM durchgefu¨hrt [28]. Dieses Paket zur numerischen Simulation reak-
tiver Stro¨mungen wurde von Deutschmann et al. in der Programmiersprache
FORTRAN entwickelt. Seine Basis bildet die Bibliothek DETCHEM− LIBRARY,
durch die Spezies und Reaktionsmechanismen verwaltet werden. Sie entha¨lt nu-
merische Funktionen zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten von glo-
balen und elementaren Gasphasen- und Oberfla¨chenreaktionen sowie zur Er-
mittlung der Transportkoeffizienten (Viskosita¨ts-, Wa¨rmeleitfa¨higkeits- und mo-
lekulare Diffusionskoeffizienten). Die Transportkoeffizienten werden aus den in
Datenbank-Dateien thermdata und moldata gespeicherten thermodynamischen bzw.
moleku¨lspezifischen Parametern sowie der Zusammensetzung jeder Spezies be-
rechnet. Die DETCHEM− LIBRARYwird gekoppelt mit den einzelnen Anwen-
dungen des Softwarepakets. Dazu geho¨ren zum einen Werkzeuge zur Berech-
nung der Gleichgewichtszusammensetzung von Gasmischungen aus thermodyna-
mischen Daten (DETCHEMEQUIL), zur Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeit
von Gasphasen-Reaktionen und der thermodynamischen Parameter der einzelnen
Spezies einer Gasmischung (DETCHEMGASPROBE) und zur Berechnung der Ober-
fla¨chenbedeckungen bei vorgegebenen Druck, Temperatur und Zusammensetzung
(DETCHEMSURFPROBE). Eine weitere Klasse von DETCHEM-Anwendungen bilden
die verschiedenen Reaktor-Modelle. In DETCHEM sind folgende Modelle implemen-
tiert:
- nulldimensionaler diskontinuierlich betriebener Ru¨hrkessel mit idealer Durch-
mischung (DETCHEMBATCH),
- nulldimensionaler kontinuierlich betriebener Ru¨hrkessel mit idealer Durchmi-
schung (DETCHEMCSTR),
- eindimensionaler idealer Stro¨mungsreaktor (DETCHEMPLUG), implementiert
mit dem Plug-Flow -Modell (Abschnitt 3.1.4 bzw. 3.1.5)
- eindimensionaler Festbettreaktor (DETCHEMPACKEDBED),
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- zweidimensionaler Rohrreaktor (DETCHEMCHANNEL), implementiert mit dem
Boundary-Layer -Modell (Abschnitt 3.1.3),
- zwei/dreidimensionales transientes Modell eines monolithischen Re-
aktors (DETCHEMMONOLITH), basierend auf DETCHEMPLUG oder
DETCHEMCHANNEL.
Die aufgefu¨hrten Reaktormodelle lassen sich zusa¨tzlich mit der Bibliothek
WASHCOAT− LIBRARY koppeln, die ebenso Teil des DETCHEM-Pakets ist. Da-
durch ko¨nnen neben dem Standardmodell mit unendlich schnellem Stofftransport
im Washcoat (Abschnitt 3.2.1) auch die in Abschnitten 3.2.3 und 3.2.4 beschriebe-
nen Modelle der Tranportlimitierung im Washcoat in die Simulation mit einbezogen
werden. Die Berechnung der Diffusionskoeffizienten erfolgt nach den im Abschnitt
3.3.2 dargestellten Formeln.
Daru¨ber hinaus verfu¨gt DETCHEM u¨ber eine Schnittstelle zum kommerziellen
CFD-Programm FLUENT, was die Simulation reaktiver Stro¨mungen mit beliebigen
Geometrien ermo¨glicht. Hierbei werden die kompletten Navier-Stokes-Gleichungen
gelo¨st (siehe Abschnitt 3.1.1 bzw. 3.1.2).
Detaillierte Informationen u¨ber die Funktionalita¨t von DETCHEM ko¨nnen in
[28] und [100] gefunden werden.
Das oben beschriebene Modell einer reaktiven Kanalstro¨mung wurde mit
DETCHEMCHANNEL simuliert, Abbildung 5.2. Bei diesem stationa¨ren Boundary-
Layer -Code wird das parabolische Differentialgleichungssystem 3.20-3.24 mittels
der Linienmethode in ein System gewo¨hnlicher Differentialgleichungen transfor-
miert [44]. Aufgrund der fehlenden axialen Diffusion erfolgt die Berechnung strom-
abwa¨rts. Das Differentialgleichungssystem fu¨r jede axiale Position wird mit Hilfe
des differential-algebraischen Gleichungslo¨sers LIMEX gelo¨st, der von Ehrig, No-
wak und Deuflhard [32] entwickelt wurde. Die Diskretisierung in radialer Richtung
erfolgt nach der Finite-Volumen-Mehode. Die Anzahl der diskreten Punkte wird
vom Benutzer bestimmt. In der vorligenden Studie wurde eine radiale Auflo¨sung
des Kanals mit 20 Punkten gewa¨hlt. Dieses radiale Gitter ist nicht konstant: die
radialen Koordinaten der Punkte a¨ndern sich mit fortschreitender Lo¨sung bei jeder
axialen Position. Somit stellt das in DETCHEMCHANNEL implementierte Diskrei-
tisierungverfahren sicher, daß das Differentialgleichungssystem eindeutig lo¨sbar ist
[100]. Die axiale Schrittweite wird automatisch vom Lo¨ser bestimmt, der Benutzer
hat jedoch die Mo¨glichkeit, die Berechnung zu großer Schritte durch die Einfu¨hrung
einer maximalen axialen Schrittweite zu unterbinden. In manchen Fa¨llen kann ei-
ne benutzerdefinierte maximale Schrittweite entscheidend fu¨r die Konvergenz der
Lo¨sung sein. Die hier verwendete maximale Schrittweite betra¨gt 1 cm. Die ho¨chs-
ten axialen Konzentrationsgradienten treten beim vorliegenden Modell unmittelbar
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Abb. 5.2: Programmstruktur des Simulationsprogramms DETCHEMCHANNEL
nach dem Eintritt der Gasmischung in den katalytischen Kanal auf. Dementspre-
chend rechnet LIMEX mit den geringsten Schrittweiten (Gro¨ßenordnung 10−8-10−6
m) in diesem Bereich. Stromabwa¨rts nehmen die berechneten Schrittweiten zu. Un-
abha¨ngig davon, ob die Transportlimitierung im Washcoat beru¨cksichtigt wurde
oder nicht, wurden bei jeder der hier betrachteten Kanalsimulationen ca. 100 axiale
Positionen gerechnet.
Bei den Simulationen mit verschwindender Washcoatdicke (d. h. fehlende
Transportlimitierung im Washcoat) ruft DETCHEMCHANNEL das Unterprogramm
CHEMSURF auf. Diese DETCHEM-Subroutine integriert die Oberfla¨chenbedeckun-
gen fu¨r vorgegebene Gasphasenzusammensetzung und Temperatur u¨ber einen benut-
zerdefinierten Zeitintervall. Die Integrationszeit muß ausreichend lang sein, damit
die Bedingung fu¨r einen stationa¨ren Zustand auf der Kanaloberfla¨che (Gleichung
3.46) erfu¨llt wird. Bei der vorliegenden Untersuchung konnten stationa¨re Zusta¨nde
innerhalb einer CHEMSURF-Integrationszeit von 1 s erreicht werden.
Bei den Modellen mit Transportlimitierung im Washcoat wird das eindimensio-
nale Reaktions-Diffusions-Gleichungssystem 3.57 gelo¨st, wobei eine radiale Diskreti-
sierung des Washcoats mittels der Finite-Differenzen-Methode vorgenommen wird.
Zur Lo¨sung der gewo¨hnlichen Differentialgleichungen wird LIMEX aufgerufen. Die
Oberfla¨chenbedeckungen werden auch hier u¨ber ein benutzerdefiniertes Zeitinterval
integriert, innerhalb dessen ein stationa¨rer Zustand erreicht werden muß. In der vor-
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liegenden Studie hat sich eine Integrationszeit von 10 s als ausreichend erwiesen. Im
Unterschied zu der Diskretisierung in der Gasphase bleibt das radiale Washcoat-
Gitter konstant. Die meisten Simulationen wurden mit einem a¨quidistanten Gitter
mit 15 Punkten durchgefu¨hrt. Bei einigen Berechnungen bei ho¨heren Temperatu-
ren (im Bereich 700-800 ◦C) musste aufgrund von Konvergenzschwierigkeiten ein
a¨quidistantes Gitter mit 25 Punkten verwendet werden.
Die einzelnen Rechnungen ohne Transportlimitierung im Washcoat dauerten ca.
5-10 s, diese mit Transportlimitierung ca. 20 min. Der hierbei verwendete Rechner
hatte einen Prozessor vom Typ Intel(R) Pentium(R) 4 CPU 2.80GHz und 1 GB
RAM-Speicher. Die Simulationen wurden mit Suse Linux 9.3 durchgefu¨hrt.
Es muß erwa¨hnt werden, daß die Integration der Oberfla¨chenbedeckungen bei der
Anwendung in thermodynamischer Hinsicht inkonsistenter Reaktionsmechanismen
nicht immer zu einem stationa¨ren Zustand fu¨hrt. Stattdessen fa¨ngt die Lo¨sung an zu
oszillieren [100]. Durch die Einfu¨hrung einer vorgegebenen Integrationszeit ko¨nnen
solche Rechnungen trotz auftretender Oszillationen ha¨ufig erfolgreich abgeschlossen
werden.
5.2 Geschwindigkeitsprofile
Bei dem im Rahmen dieser Studie untersuchten Temperaturbereich von 200-800
◦C stellt sich das fu¨r laminare Kanalstro¨mungen charakteristische axiale Geschwin-
digkeitsprofil innerhalb der ersten 2 mm ein. Abbildung 5.3.a zeigt das berechne-
te w-Profil fu¨r den Fall ohne Transportlimitierung im Washcoat bei T = 600 ◦C.



















Abb. 5.3: Simulation ohne Transportlimitierung im Washcoat, T = 600 ◦C,
Fcat/geo = 1: (a) axiales Geschwindigkeitsprofil innerhalb des ersten Zen-
timeters der Kanalla¨nge; (b) radialer Verlauf der axialen Geschwindigkeit
bei z = 0, 5 cm
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Kanals u¨berein. Die ausgebildete laminare Stro¨mung weist einen parabolischen Ver-
lauf in radialer Richtung auf, Abbildung 5.3.b. An der Wand verschwindet die axiale
Geschwindigkeit und in der Kanalmitte erreicht sie ihren Maximalwert. Dieser Maxi-
malwert ha¨ngt von der Eintrittsgeschwindigkeit des Gasgemisches in den Kanal ab.
Am niedrigsten ist er bei Simulationen mit einer Wandtemperatur von 200 ◦C, wo
die Eintrittsgeschwindigkeit w0 3,17 m · s−1 betra¨gt: wmax ≈ 6, 2 m · s−1. Bei Simu-
lationen mit einer Wandtemperatur von 800 ◦C und einer Eintrittsgeschwindigkeit
w0 = 7, 2m · s−1 ist der Maximalwert am ho¨chsten: wmax ≈ 14, 2 m · s−1.
Das Maximum der radialen Geschwindigkeit v tritt unmittelbar nach dem Eintritt
des Gasgemisches in den Kanal auf, siehe Abbildung 5.4.a. Bei den untersuchten
Kanalstro¨mungen liegen die berechneten Maximalwerte in der Gro¨ßenordnung von
1 m · s−1 in Richtung Kanalmitte. Hohe axiale und radiale Gradienten von v werden
in den ersten 1-2 mm der Katalysatorla¨nge beobachtet. Fu¨r den restlichen Teil des
Kanals gilt v  0, 1 m · s−1. Das fu¨r diesen Bereich charakteristische radiale v-Profil




















Abb. 5.4: Simulation ohne Transportlimitierung im Washcoat, T = 600 ◦C,
Fcat/geo = 1: (a) radiales Geschwindigkeitsprofil innerhalb des ersten Zen-
timeters der Kanalla¨nge; (b) radialer Verlauf der radialen Geschwindigkeit
bei z = 0, 5 cm
5.3 Light-Off-Verhalten. Einfluß des geometrischen
Faktors Fcat/geo
Die Temperatur, bei der Wa¨rmefreisetzung durch katalytische Reaktionen auftritt,
wird als Anspring- oder Light-Off-Temperatur bezeichnet. U¨blicherweise wird ver-
einfachend angenommen, daß die Anspringtemperatur der Temperatur entspricht,
bei der Umsa¨tze von mehr als 50 % erzielt werden [7]. Abbildung 5.5.a zeigt ei-
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ne schematische Darstellung der einzelnen Bereiche einer Light-Off-Kurve. Der Ge-
samtprozeß im heterogenen Abgaskatalysator setzt sich aus den im Abschnitt 2.5
aufgefu¨hrten sieben Teilschritten zusammen. Seine Geschwindigkeit wird in jedem
der drei Bereiche der Light-Off-Kurve im Wesentlichen durch die Geschwindigkeit
einzelner Teilschritte bestimmt. Bei tieferen Temperaturen wird sie beispielsweise
durch die Geschwindigkeit der chemischen Reaktionen limitiert. Die Porendiffusi-
on ist der geschwindigkeitsbestimmende Schritt im Temperaturbereich, in dem die
Reaktionen im Katalysator anspringen. Im Hochtemperaturbereich ha¨ngt die Ge-
schwindigkeit hauptsa¨chlich vom a¨ußeren Stofftransport ab, d. h. von der Diffusion































































Abb. 5.5: (a) schematische Darstellung einer Light-Off-Kurve; (b) berechnete Light-
Off-Kurven von CH4 und CO fu¨r Fcat/geo = 1 und 10
Abbildung 5.5.b zeigt den Vergleich der fu¨r einen beschichteten Kanal berechneten
Light-Off-Kurven von CH4 und CO. Hierbei wurde eine Washcoatdicke von 50 µm
sowie eine Porenverteilung von 30 % Makroporen und 70 % Mikroporen vorausge-
setzt. Die gewa¨hlte Porenverteilung liegt in der Gro¨ßenordnung wie die fu¨r ein reales
Katalysatorsystem in [18] ermittelte Porenverteilung. Die Simulationen wurden mit
zwei verschiedenen Verha¨ltnissen der katalytisch aktiven zur geometrischen Ober-
fla¨che durchgefu¨hrt: Fcat/geo = 1 und Fcat/geo = 10. Die Umsa¨tze der Reaktanden Ui





berechnet. Hierbei sind Y¯Ein und Y¯Aus die u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelten
Massenbru¨che der untersuchten Spezies i am Ein- bzw. Ausgang des Kanals. Die
Mittelung erfolgt nach Gleichung 3.32.
Der Abbildung ist zu entnehmen, daß die Light-Off-Kurven beider Spezies ge-
geneinander verschoben sind und verschiedene Steigungen aufweisen (CO-Kurven
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verlaufen steiler als die von CH4). Im Vergleich zur Light-Off-Temperatur von CH4
liegt die von CO um ca. 175-200 K (Fcat/geo = 1) bzw. 150 K (Fcat/geo = 10) ho¨her.
Daru¨ber hinaus sind die Temperaturen, bei denen CH4 komplett umgesetzt wird,
ca. 275 K (Fcat/geo = 1) bzw. 175 K (Fcat/geo = 10) ho¨her als diese, bei denen
CO vollsta¨ndig verbraucht wird. Die unterschiedliche Steigung der Light-Off-Kurven
und die Tatsache, daß sie gegeneinander verschoben sind, lassen sich durch die un-
terschiedliche Reaktivita¨t beider Spezies erkla¨ren: CO ist wesentlich reaktiver als
CH4.
Aus Abbildung 5.5.b ist ersichtlich, daß der geometrische Faktor Fcat/geo die Akti-
vita¨t des Katalysators bei niedrigen Temperatur erheblich beeinflussen kann. Durch
seine zehnfache Erho¨hung werden zum einen die Kurven beider Spezies um mehr als
100 K nach links verschoben, wodurch der reaktionskinetisch kontrollierte Bereich re-
duziert wird. Zum anderen nimmt die Steigung der Kurven zu. Letzteres la¨ßt sich bei
den CH4-Kurven deutlich beobachten. In der Praxis kann die zur Verfu¨gung stehen-
de katalytisch aktive Oberfla¨che vergro¨ßert werden, indem die Beladung und/oder
Dispersion der katalytischen Komponente in der Washcoat-Schicht erho¨ht wird. Ei-
ne ho¨here Beladung ist jedoch mit einem Kostenanstieg verbunden. Die feindisperse
Verteilung des Edelmetalls beeintra¨chtigt die Alterungsstabilita¨t: Edelmetallteilchen
neigen bei hohen Temperaturen zum Agglomerieren, woraus eine abnehmende kata-
lytisch aktive Oberfla¨che resultiert. Demzufolge wird angestrebt, das Umsatzverhal-
ten der Abgaskatalysatoren durch Variation weiterer Parameter der katalytischen
Beschichtung sowie durch konstruktive Maßnahmen zu optimieren.
Reale Katalysatoren sind mit ho¨heren Fcat/geo-Werten als die hier angenomme-
nen zu modellieren. Deren Anspringtemperatur liegt je nach Schadstoffart bei ca.
250 ◦C im ottomotorischen Betrieb bzw. unter 200 ◦C im Dieselbetrieb [7]. Der ex-
akte Wert des geometrischen Faktors Fcat/geo la¨ßt sich experimentell (z. B. durch
Chemiesorptionsmessungen) ermitteln.
Die hier verwendeten Kanalmodelle ko¨nnen als isotherm betrachtet werden: bei
allen Simulationen betra¨gt die Differenz zwischen der berechneten Maximal- und
Minimaltemperatur im Kanal weniger als 0,1 K. Die Dichte bleibt ebenfalls nahezu
konstant.
5.4 Einfluß der Temperatur
Der Einfluß der Temperatur auf das CO-Umsatzverhalten des untersuchten Kanal-
modells bei einer Washcoat-Beschichtung von 50 µm mit 30 % Makroporen und 70
% Mikroporen ist in Abbildung 5.6 dargestellt. Die bei 500 ◦C simulierte Stro¨mung
befindet sich im U¨bergangsbereich von der porendiffusionslimitierten zu der durch
a¨ußeren Stofftransport limitierten Temperaturzone (vergleiche mit Abb. 5.5.b). Hier-
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bei wird die gesamte Katalysatorla¨nge beno¨tigt um CO umzusetzen, am Kanalaus-
gang ist diese Spezies nahezu vollsta¨ndig verbraucht. Die anderen zwei simulierten
Temperaturen, 600 und 750 ◦C, liegen im Bereich, der durch a¨ußeren Stofftrans-
port limitiert ist. Bei diesen Temperaturen wird CO innerhalb der ersten 5 bzw. 3
cm nach dem Katalysatoreingang umgesetzt. Anhand dieser Ergebisse erkennt man,
daß die effektive La¨nge des Kanals (d. h. die La¨nge, entlang der die Schadstoffspe-
zies vollsta¨ndig verbraucht wird) mit Erho¨hung der Temperatur im durch a¨ußeren
Stofftransport limitierten Bereich immer ku¨rzer wird. Dabei weist sie eine nichtli-
neare Temperaturabha¨ngigkeit auf: bei niedrigeren Temperaturen ergeben sich bei
gleichen Temperatura¨nderungen gro¨ßere A¨nderungen der effektiven La¨nge als bei
ho¨heren. Daru¨ber hinaus ist zu beachten, daß Abgaskatalysatoren bei ho¨heren Tem-
peraturen schneller altern. Daraus folgt, daß das Umsatzverhalten des Katalysators
durch Erho¨hung der Temperatur nur begrenzt optimierbar ist.
Abbildung 5.7 zeigt die berechneten CO-Massenanteile im Washcoat. Daraus er-
kennt man, daß die radialen Konzentrationsgradienten deutlich ho¨her als die axialen
sind. Aus dieser Abbildung ist weiterhin ersichtlich, daß die Erho¨hung der Tempe-
ratur zur Erho¨hung sowohl der axialen als auch der radialen Konzentrationsgradi-
enten fu¨hrt. Bei 500 ◦C laufen die chemischen Reaktionen mit CO innerhalb des
ganzen Washcoats ab, was auf den diffusionlimitierenden Einfluß der Poren (d. h.
des inneren Stofftransports) zuru¨ckzufu¨hren ist. Bei ho¨heren Temperaturen ist die
Reaktionsgeschwindigkeit so hoch, daß die Schadstoffspezies hauptsa¨chlich in den
oberfla¨chennahen Bereichen des Washcoats umgesetzt wird. Durch die Verarmung
an CO im Inneren des Washcoats bleibt ein Teil des aufgebrachten Edelmetalls un-
genutzt. Somit bietet sich die Mo¨glichkeit, die Herstellkosten durch Reduktion der
Washcoat-Dicke und dadurch der Edelmetallmenge zu senken.
5.5 Einfluß der Porenradienverteilung
Zur Untersuchung des Einflusses der Porenradienverteilung auf das Katalysatorver-
halten wurde der Washcoat bei einer Gesamtporo¨sita¨t von 50 Volumen-% mit drei
verschiedenen Verha¨ltnissen von Makro- zu Mikroporen modelliert: 100 % Makropo-
ren zu 0 % Mikroporen, 30 % Makroporen zu 70 % Mikroporen und 5 % Makroporen
zu 95 % Mikroporen. Die bei einer Temperatur von 600 ◦C fu¨r die drei Fa¨lle berech-
neten CO-Konzentrationsprofile imWashcoat sind Abbildung 5.8 zu entnehmen. Mit
Erho¨hung des Mikroporenanteils nehmen die Konzentrationsgradienten in radialer
Richtung zu, wa¨hrend sie in axialer Richtung abnehmen. Kana¨le, deren Washcoat
nur Makroporen entha¨lt, weisen identische Konzentrationsprofile in der Gasphase
auf wie Kana¨le, die ohne Transportlimitierung im Washcoat modelliert wurden: CO
wird innerhalb der ersten 3 cm komplett umgestzt. Bei einer Porenradienverteilung
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Abb. 5.6: Berechnete CO-Profile in der Gasphase (Fcat/geo = 1, Washcoatdicke 50
µm): (a) T = 500 ◦C; (b) T = 600 ◦C; (c) T = 750 ◦C
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Abb. 5.7: Berechnete CO-Profile im Washcoat (Dicke 50 µm, Fcat/geo = 1): (a) T =
500 ◦C; (b) T = 600 ◦C; (c) T = 750 ◦C. Mit r wird die radiale Position
im Washcoat bezeichnet
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von 30 % Makroporen zu 70 % Mikroporen wird Kohlenmonoxid erst nach ca. 5 cm
vollsta¨ndig verbraucht, wie bereits in Abb. 5.7.b gezeigt wurde. Beim Kanalmodell,
dessen Washcoat 5 % Makro- und 95 % Mikroporen entha¨lt, wird die gesamte Ka-
talysatorla¨nge fu¨r den CO-Abbau beno¨tigt.
Ein hoher Makroporenanteil hat den Vorteil, daß durch die geringen radialen Kon-
zentrationsgradienten eine bessere Ausnutzung des Edelmetalls ermo¨glicht wird. Auf
der anderen Seite kann keine signifikante Oberfla¨chenvergro¨ßerung nur durch Ma-
kroporen erzielt werden. Durch Mikroporen lassen sich zwar große aktive Ober-
fla¨chen realisieren, ein Teil des aufgebrachten Edelmetalls bleibt jedoch ungenutzt.
Daru¨ber hinaus ist der Oberfla¨chenverlust durch Alterungsprozesse grundsa¨tzlich
durch den Verlust an Mikroporen zu erkla¨ren. Aufgrund der aufgefu¨hrten Vorteile
und Nachteile von Makro- und Mikroporen muß ein Kompromiß bei der Einstellung
der Porengro¨ße gefunden werden.
5.6 Einfluß der Washcoat-Dicke
Wie bereits in Abschnitt 5.5 gezeigt, treten bei typischen Bedingungen und
Washcoat-Parametern radiale Konzentrationsgradienten im Washcoat auf, woraus
eine nicht optimale Ausnutzung der katalytisch aktiven Komponente resultiert. Um
den Einfluß dieses unerwu¨nschten Effekts auf das Umsatzverhalten des Katalysa-
tors zu minimieren, wird angestrebt, die Washcoat-Dicke bei konstantgehaltener
Edelmetallbeladung und -dispersion zu verringern. Abbildung 5.9 stellt den Ver-
gleich zwischen den fu¨r drei verschiedene Washcoat-Dicken (0 µm, 25 µm und 50
µm) berechneten CH4-Umsa¨tzen bei 700
◦C dar. Bei dieser Temperatur befindet
sich das Katalysatorsystem im bezu¨glich Methankonvertierung porendiffusionslimi-
tierten Bereich, siehe Abb. 5.5.b. Hierbei werden zwei Porenradienverteilungen im
Washcoat vorausgesetzt: 30 % Makroporen und 70 % Mikroporen (Abb. 5.9.a) und
5 % Makroporen und 95 % Mikroporen (Abb. 5.9.b). Man erkennt, daß bei den
Simulationen mit dem ho¨heren Mikroporenanteil der Einfluß der Washcoat-Dicke
deutlich gro¨ßer als bei denen mit dem niedrigeren Anteil ist. Die Berechnungen mit
95 % Mikroporen lieferten folgende Umsa¨tze von Methan am Katalysatorausgang:
0,79 bei 25 µm dickem und 0,70 bei 50 µm dickem Washcoat. Im Vergleich dazu
liegen die fu¨r 70 % Mikroporen ermittelten Werte bei 0,90 bei 25 µm dickem und
0,89 bei 50 µm dickem Washcoat. Fu¨r das Kanalmodell mit 0 µm Washcoat-Dicke
(d. h. ohne Diffusionslimierung im Washcoat) ergibt sich ein CH4-Umsatz von ca.
0,93.
Aus den pra¨sentierten Ergebnissen kann geschlossen werden, daß die Effektivita¨t
des Katalysators durch Verringerung der Washcoat-Dicke bei gleichbleibender Be-
ladung und Dispersion umso sta¨rker verbessert wird, je ho¨her die radialen Kon-
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Abb. 5.8: Einfluß der Porenradienverteilung im Washcoat (Dicke 50 µm, Fcat/geo =
1) bei T = 600 ◦C: (a) 100 % Makroporen; (b) 30 % Makroporen und 70
% Mikroporen; (c) 5 % Makroporen und 95 % Mikroporen. Mit r wird die
radiale Position im Washcoat bezeichnet
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Abb. 5.9: Einfluß der Washcoat-Dicke auf den CH4-Umsatzverhalten la¨ngs des Ka-
talysatorkanals bei 700 ◦C: (a) 30 % Makroporen und 70 % Mikroporen;
(b) 5 % Makroporen und 95 % Mikroporen.
zentrationsgradienten innerhalb des Washcoats sind. Allerdings muß hier die Alte-
rungsproblematik (Agglomeration der Edelmetallpartikeln) zusa¨tzlich beru¨cksichtigt
werden.
5.7 Verbesserung des Stofftransports zur Kanalwand
Um das Umsatzverhalten der Abgaskatalysatoren im durch a¨ußeren Stofftransport
limitierten Temperaturbereich zu optimieren, wurden in den letzten Jahren neue
Katalysatortra¨ger entwickelt, die den Stofftransport an die Kanalwand verbessern.
Solche Tra¨ger sind die von der Firma Emitec hergestellten Tra¨ger mit Longitudinal-
strukturieten-Kana¨len (LS-Design) sowie Perforierte Folien (PE-Design), Abb. 5.10.
Bei diesen Tra¨gerstrukturen ist die Wand der einzelnen Kana¨le durchbrochen und
das Abgas mischt sich mit dem Gas aus den benachbarten Kana¨len. Es stellen sich so-
mit lokal turbulente Stro¨mungsverha¨ltnisse im Kanal ein, die zu einer Intensivierung
des Stofftransports an die Wand fu¨hren. In der vorliegenden Studie werden diese Ef-
fekte durch Erho¨hung der Stofftransportkoeffizienten im laminar durchflossenen Ka-
nal modelliert. Dies la¨sst sich mit dem im Abschnitt 3.1.5 dargestellten Plug-Flow -
Modell mit Stofftransportkoeffizienten realisieren. Die eindimensionalen reaktiven
Stro¨mungen wurden mit Hilfe des Programms DETCHEMPLUG simuliert. Es hat
eine a¨hnliche Struktur wie DETCHEMCHANNEL (siehe Abb. 5.2), wobei hier die
Stro¨mung durch das Gleichungssystem 3.27-3.30 beschrieben wird. DETCHEMPLUG
bietet die Mo¨glichkeit, Kana¨le mit rundem, dreieckigem, quadratischem, hexagona-
lem und sinusfo¨rmigem Querschnitt unter isothermen und adiabatischen Bedingun-
gen zu simulieren. Daru¨ber hinaus sind Stoff- und Wa¨rmetransportkoeffizienten im
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Abb. 5.10: Sinusfo¨rmiger Standardkanal (oben); modifizierte Kana¨le mit verbesser-
tem Stofftransport (unten), Fa. Emitec [41, 55, 75].
Programm implementiert.





berechnet. Die Intensivierung des Stofftransports aufgrund der lokalen Turbulenzef-
fekte wird durch den Faktor f beru¨cksichtigt. Fu¨r einen Kanal mit nicht unterbro-
chenen Wa¨nden gilt f = 1. Gleichung 3.36 liefert die Sh-Zahlen. Mit diesem Ansatz
wird der analytische Grenzwert fu¨r ein vollsta¨ndig ausgebildetes Stro¨mungsprofil
Shi = 3, 657 [8, 85] innerhalb der ersten 5-6 mm des Kanals fu¨r alle Spezies erreicht.
Da das Plug-Flow -Modell ein eindimensionales Modell ist und die Gleichung fu¨r die
Sh-Zahl aus empirischen Korrelationen abgeleitet wurde, muß u¨berpru¨ft werden,
wie gut dieses Modell die Transportlimitierung in radialer Richtung beschreibt. Zu
diesem Zweck werden die Lo¨sungen des Plug-Flow -Modells und des zweidimensio-
nalen Boundary-Layer -Modells miteinander verglichen. Den Vergleich bei 750 ◦C
kann man Abbildung 5.11.a entnehmen. Die mit beiden Modellen berechneten CH4-
bzw. CO-Umsa¨tze stimmen gut u¨berein, so daß das Plug-Flow -Modell fu¨r die wei-
teren Berechnungen angewendet werden kann. Eine detailliertere Betrachtung und
ein Vergleich der einzelnen Kanalstro¨mungs- und Washcoatmodelle ist in Kapitel 7
zu finden.
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Abb. 5.11: Simulationsergebnisse fu¨r 750 ◦C und Fcat/geo = 1: (a) Vergleich der
Boundary-Layer -Lo¨sung mit der Plug-Flow -Lo¨sung mit Stofftransport-
koeffizienten fu¨r Kana¨le der Washcoat-Dicke 50 µm; (b) Einfluß der Ver-
dreifachung des Stofftransportkoeffizienten auf das Umsatzverhalten von
Standard-Kana¨len der Washcoat-Dicken 0 und 50 µm, Plug-Flow -Modell.
Abbildung 5.11.a stellt die theoretisch mo¨gliche Verbesserung des Umsatzes bei
einer Verdreifachung der Stofftransportkoeffizienten (d. h. f = 3) dar. Es ist ersicht-
lich, daß das mit der Erho¨hung des Stoffu¨bergangs verbundene Verbesserungspoten-
tial durch die Transportlimitierung im Washcoat verringert wird. Der Umsatz von
CO in einem Standardkanal ohne Transportlimitierung im Washcoat in einer Entfer-
nung von 2,5 mm vom Katalysatoreingang betra¨gt 0,67, wa¨hrend der des Kanals mit
verbessertem Stoffu¨bergang 0,92 betra¨gt. Daraus ergibt sich eine Umsatzerho¨hung
von 37 %. Im Vergleich dazu liegen die entsprechenden Umsa¨tze bei den Kanalm-
odellen mit Transportlimierung innerhalb des Washcoats bei 0,36 bzw. bei 0,45 und
damit die Umsatzerho¨hung bei 25 %.
Die von Emitec durchgefu¨hrten Experimente mit LS-Katalysatortra¨gern zeigen,
daß die Intensivierung des a¨ußeren Stofftransports durch lokale Turbulenzeffekte zu
erho¨hten Umsa¨tzen der Schadstoffe (Kohlenwasserstoffe und Stickoxide) fu¨hrt [15].
Es wurde ermittelt, daß je nach Spezies und Betriebsbedingungen die Stofftransport-
koeffizienten um den Faktor 1,2-1,5 erho¨ht wurden. Es wurde daru¨ber hinaus gezeigt,
daß der Einfluß der Turbulenzeffekte umso gro¨ßer ist, je ho¨her der Massenstrom und
die Eintrittstemperatur der Gasmischung sind.
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6 Modellierung von thermisch
gealterten
Drei-Wege-Katalysatoren
Die Optimierung von Katalysatoren bezu¨glich ihres Alterungsverhaltens gewinnt
aufgrund der kontinuierlich steigenden Preise der Edelmetalle in der Abgasnachbe-
handlung zunehmend an Bedeutung. Angestrebt wird hierbei ein besseres Versta¨nd-
nis der diversen chemischen und physikalischen Prozesse, die zur Deaktivierung der
katalytisch aktiven Materialien fu¨hren: Vergiftung, Verkokung, Sinterung, Maskie-
rung, mechanische Austragung, Verdampfung, Phasenumwandlungen im Katalysa-
tor und im Washcoat. Detaillierte Informationen u¨ber die verschiedenen Alterungs-
mechanismen ko¨nnen in [39, 47, 70] gefunden werden.
Die exothermen Reaktionen auf der Edelmetalloberfla¨che fu¨hren zu der Ausbil-
dung eines Temperaturprofils im Abgaskatalysator. Ziel der Arbeit in diesem Kapitel
ist es, ein numerisches Simulationsmodell zur qualitativen Abscha¨tzung des Alte-
rungszustands von Abgaskatalysatoren aufgrund ihrer Temperaturprofile zu entwi-
ckeln. Zu diesem Zweck wurden Temperaturprofile von einem Industriepartner so-
wohl in neuen als auch in unter verschiedenen Bedingungen thermisch gealterten
Drei-Wege-Katalysatoren experimentell ermittelt. Je nach Alterungsbedingungen
ergaben sich dabei verschiedene axiale Temperaturverla¨ufe in den von reaktivem
Abgas durchstro¨mten Katalysatoren. Der Alterungszustand wurde modelliert, in-
dem die Menge der katalytischen Komponente entlang der Katalysatorla¨nge variiert
wurde, so daß die gemessenen und simulierten Temperaturprofile u¨bereinstimmen.
Um die Simulationsergebnisse nicht zu beeinflussen, wurden alle Berechnungen ohne
Vorkenntnis der Alterungsbedingungen durchgefu¨hrt.
6.1 Stand der Forschung
Alterungsprozesse werden im Allgemeinen in drei Kategorien eingeteilt: chemische,
thermische und mechanische Prozesse [6, 70]. Untersucht werden hauptsa¨chlich che-
mische und thermische Vorga¨nge, da sie bei realen Betriebsbedingungen wesent-
lich mehr zur Katalysatordeaktivierung beitragen als mechanische Prozesse [65, 74].
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Die thermische Alterung a¨ußert sich hauptsa¨chlich in der Sinterung von Edelmetall
und/oder Washcoat, so daß die katalytisch aktive Oberfla¨che verringert wird (Abbil-
dung 6.1). Die Sinterung des Edelmetalls la¨ßt sich durch folgende zwei Mechanismen
erkla¨ren [6, 39, 46, 80]:
- Metallatome verlassen bestimmte Partikel, wandern u¨ber die Washcoat-
Oberfla¨che und werden von anderen Partikeln aufgenommen. Im Allgemeinen
sind gro¨ßere Partikel stabiler, weshalb von einer Migration der Atome von
kleineren zu gro¨ßeren Partikeln ausgegangen werden kann. Die ho¨here Sta-
bilita¨t der großen Partikel ist dadurch zu begru¨nden, daß die Metall-Metall-
Bindungen ha¨ufig sta¨rker als die Metall-Washcoat-Wechselwirkugen sind.
- Metallkristallite wandern u¨ber die Oberfla¨che des Washcoats und kollidieren
mit anderen Partikeln, wodurch gro¨ßere Partikel entstehen.
Teixeira und Giudici [99] untersuchen experimentell und theoretisch (mit Hilfe
von Monte-Carlo-Simulationen) die A¨nderungen in der Gro¨ßenverteilung von Ni-
Partikeln bei fortschreitender thermischer Dekativierung des Katalysators. Das an-
gewendete Monte-Carlo-Modell beru¨cksichtigte das Partikelwachstum sowohl durch
Partikel-Atom- als auch durch Partikel-Partikel-Kollisionen.
Ein typisches Beispiel fu¨r thermische Alterung durch Sinterung des Washcoats
ist der irreversible Phasenu¨bergang von γ − Al2O3 zu α− Al2O3. Dabei wird die
Oberfla¨che des Washcoats, die bei neuen Katalysatoren etwa 100-200 m2·g−1 betra¨gt,
auf Werte um 1 m2·g−1 reduziert [47].
Bei hohen Temperaturen kann es zusa¨tzlich zu chemischen Reaktionen zwischen
den Washcoat-Komponenten untereinander kommen: Aluminiumoxid reagiert bei-
spielweise mit Rhodium zum katalytisch inaktiven Rhodiumaluminat, was eine Ver-
Abb. 6.1: Mechanismen der thermischen Alterung
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ringerung des NOx-Umsatzes verursacht [47]. Solche Prozesse haben eine eher un-
tergeordnete Bedeutung in der Abgaskatalyse.
Thermische Alterung durch Sinterungprozesse tritt bei Temperaturen u¨ber 500 ◦C
auf und wird durch den im Abgas enthaltene Wasserdampf beschleunigt [6]. Daru¨ber
hinaus la¨uft Sinterung in oxidierender Umgebung wesentlich schneller als in reduzier-
dender und inerter Umgebung ab [70, 112]. Experimentelle Untersuchungen haben
gezeigt, daß die Sinterungsgeschwindigkeit sowohl von der Temperatur [6, 80] als
auch von der Umgebungsatmospha¨re [39] abha¨ngt. Der Sinterungsbeginn la¨ßt sich
durch die sogenannten Hu¨ttig- und Tamman-Temperaturen charakterisieren [70, 80].
Beim Erreichen der Hu¨ttig-Temperatur TH werden Atome an Defektstellen mobil
und nach U¨berschreiten der Tamman-Temperatur TT wandern Bulkatome aus dem
Festko¨rper heraus. U¨blicherweise werden folgende semiempirische Korrelationen fu¨r
die beiden Temperaturen verwendet:
TH = 0, 3 TS (6.1)
bzw.
TT = 0, 5 TS (6.2)
Hierbei bezeichnet TS die Schmelztemperatur. Hu¨ttig- und Tamman-Temperaturen
fu¨r verschiedene Werkstoffe ko¨nnen in [80] gefunden werden.
Zur Beschreibung der aufgrund thermischer Alterung zeitlich abnehmenden Edel-
metalldispersion wird die Gro¨ße katalytische Aktivita¨t a eingefu¨hrt. Sie la¨ßt sich als
Verha¨ltnis der Dispersion/Reaktionsgeschwindigkeit zum Zeitpunkt t > 0 zur Di-
spersion/Reaktionsgeschwindigkeit des noch ungebrauchten Katalysators (d. h. zum













ausgedru¨ckt. Die Gro¨ße kS steht fu¨r den Geschwindigkeitskoeffizienten des Sinte-
rungsprozesses und wird u¨blicherweise durch die Arrhenius-Formel (Gl. 4.16) be-
schrieben [45, 80, 82]. Gudlavalleti et al. [45] koppelten das allgemeine Plug-Flow -
Modell mit einem modifizierten Potenzgesetz der Form
da
dt
= −kS(a− ast)n, (6.5)
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um die bei autothermer Reformierung auftretende thermische Alterung zu model-
lieren. Die Gro¨ße ast bezeichnet die katalytische Aktivita¨t nach Erreichen des sta-
tiona¨ren Zustandes, in welchem keine weitere Sinterung beobachtet wird. Sie un-
tersuchten die Verteilung der katalytischen Aktivita¨t entlang der Katalysatorla¨nge
mit Hilfe von Potenzgesetzen erster und zweiter Ordnung (n = 1 bzw. 2). Die be-
rechneten Temperaturprofile wurden durch Variation der Koeffizienten der Potenz-
gleichung 6.5 an die gemessenen Profile angepasst. Es wurde gezeigt, daß die sich
dabei ergebenden axialen Aktivita¨tsprofile und die experimentell ermittelten Profile
gut miteinander u¨bereinstimmen. Das entwickelte numerische Modell wurde weiter-
hin verwendet, um das langfristige Alterungsverhalten von Abgaskatalysatoren zu
prognostizieren.
Froment [40] modellierte die Katalysatordeaktivierung auf drei verschiedenen
Raumskalen: atomarer Skala, Partikelskala und Reaktorskala. Auf atomarer Skala
wurde die Abnahme der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit infolge der zuneh-
menden Anzahl von katalytisch inaktiven Oberfla¨chenpla¨tzen untersucht, wa¨hrend
auf Partikelebene die Diffusionslimitierung in den Poren sowie die Blockierung
der Poren in Betracht gezogen wurden. Auf Reaktorskala wurden die A¨nderungen
der Temperatur und der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit entlang der Katalysa-
torla¨nge wa¨hrend der Deaktivierung mit Hilfe des allgemeinen Plug-Flow -Modells
analysiert. Obwohl der Schwerpunkt dieser Studie auf Deaktivierung durch Ver-
kokung liegt, lassen sich die pra¨sentierten Modelle prinzipiell auch zur Simulation
thermisch gealterter Katalysatoren anwenden.
Tavazzi et al. [98] modellierten gealterte Katalysatoren mit Hilfe des Plug-Flow -
Modells. Sie unterteilten den untersuchten Kanal in drei gleich lange Zonen und
wiesen je nach Alterungszustand jeder Zone einen Aktivita¨tswert zu. Dieses trep-
penfo¨rmige Aktivita¨tsprofil wurde ins Plug-Flow -Modell mit einbezogen. Die berech-
neten axialen Temperaturverla¨ufe wurden mit experimentell ermittelten verglichen.
Des Weiteren wurde das Anspringverhalten unterschiedlich gealterter Katalysatoren
mit Hilfe desselben eindimensionalen Kanalmodells modelliert. Hierbei wurden die
zeitlichen Verla¨ufe der Produkt- (H2 und CO) und Eduktkonzentrationen (CH4 und
O2) berechnet.
Martin et al. [74] untersuchten experimentell die Verteilung der spezifischen Ober-
fla¨che in gealterten Drei-Wege-Katalysatoren. Zu diesem Zweck wurden die Kataly-
satoren in mehrere Zonen sowohl in Stro¨mungsrichtung als auch quer dazu unterteilt,
die separat vermessen wurden. Die Studie zeigt weiterhin, wie sich die Temperatur,
bei der die Alterung ausgefu¨hrt wurde, auf das Porenvolumen und die spezifische




Die Alterung der zu untersuchenden Drei-Wege-Katalysatoren wurde im Rahmen ei-
nes Industrieprojekts mit teilweise vertaulichem Inhalt durchgefu¨hrt. Die Katalysa-
toren wurden dabei sowohl stationa¨ren als auch dynamischen Alterungsbedingungen
unterzogen. Die nachfolgenden Experimente zur Bestimmung der Temperaturprofile
wurden an einem Pru¨fstand durchgefu¨hrt, der mit einem Vierzylinder-Otto-Motor
und zwei vor dem zu untersuchenden Drei-Wege-Katalysator vorgeschalteten Kata-
lysatoren ausgestattet ist. Die Abgastemperatur nach dem zweiten Vorkatalysator
kann in einem optional nachgeschalteten Wa¨rmetauscher gesenkt werden. Fu¨r die
Experimente wurde handelsu¨blicher Super-Plus-Kraftstoff verwendet.
Die hier untersuchten Katalysatoren wurden nach folgenden drei Methoden geal-
tert:
- Alterung mit Enthalpieeintrag: Der Katalysator wurde durch eine reaktive
Stro¨mung gealtert. Er wurde von einem heißen, mageren Abgas durchstro¨mt,
das sich aus HC, CO und O2 zusammensetzt.
- Homogene Alterung: Der Katalysator wurde mit heißem Inertgas gealtert.
- Dynamische Alterung: Hierbei wurden instationa¨re Fahrzyklen gefahren.
Abbildung 6.2 zeigt die Katalysatorgeometrie mit den fu¨r die Modellierung rele-
vanten Abmessungen. La¨nge und Durchmesser des zylinderfo¨rmigen monolithischen
Wabenko¨rpers betragen beide 10,16 cm. Die Zelldichte betra¨gt 400 cpsi. Die Di-
cke der Fasermatte ist 3,8 mm und die des Cannings 1,2 mm. Zur Ermittlung der
Temperaturen innerhalb der Katalysatoren wurden radiale Bohrungen entlang der
Abb. 6.2: Geometrie der untersuchten Drei-Wege-Katalysatoren
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Katalysatorla¨nge in Absta¨nden von 1,27, 3,81, 6,35 und 8,89 cm vom Katalysator-
eingang eingebracht. In radialer Richtung sind die vier Bohrungen um 60◦ gegen-
einander verschoben. In die Bohrungen wurden bei den verschiedenen Messungen
Thermoelemente unterschiedlich tief eingefu¨hrt: in Absta¨nde von 0, 1,5, 3 und 4,5
cm von der Mittelachse des Monolithen. Daru¨ber hinaus wurden die Abgastempe-
raturen vor dem Eingang bzw. nach dem Ausgang des Katalysators gemessen. Die
Konzentrationen der im Abgas enthaltenen Komponenten O2, CO, CO2, HC und
NOx wurden ebenso vor und nach dem Katalysator gemessen. Die Konzentrationen
der ersten drei Spezies wurden trocken u¨ber eine Kondensationseinheit bei 4 ◦C (in
Mol-%) gemessen, wa¨hrend die Kohlenwasserstoffe und die Stickoxide heiß gemessen
wurden (in ppm). Das Abgas entha¨lt zusa¨tzlich H2O und N2, deren Konzentratio-
nen exprimentell nicht bestimmt wurden. Sie mussten jedoch bei der Modellierung
bestimmt werden.
Im Rahmen dieser Studie wurden folgende Experimente durchgefu¨hrt:
1. In einer instationa¨ren Voruntersuchung wurde ein aus CO2, CO, H2O und
N2 bestehendes Gasgemisch durch den untersuchten Katalysator geleitet. In
den vorgeschalteten Katalysatoren wurden alle Kohlenwasserstoffe und Stick-
oxide umgesetzt. In diesen Vorkatalysatoren wurde weiterhin der gesamte im
Abgas enthaltene Sauerstoff verbraucht, so daß keine chemischen Reaktionen
im untersuchten Katalysator beobachtet wurden: die gemessenen Spezieskon-
zentrationen am Ein- und Ausgang des Katalysators waren nahezu gleich.
Ziel der Voruntersuchung war zum einen aufgrund der gemessenen Tempera-
turprofile zu u¨berpru¨fen, inwieweit Wa¨rmeverluste im Katalysator eine Rolle
spielen und zum anderen die fu¨r die Modellierung erforderlichen thermischen
Materialeigenschaften des Katalysators abzustimmen. Hierbei spielt der Alte-
rungszustand des Katalysators praktisch keine Rolle.
2. In einer weiteren instationa¨ren Untersuchung wurde das Abgas direkt durch
den untersuchten Katalysator geleitet. Die ablaufenden exothermen Reak-
tionen fu¨hren zu einem vom Alterungszustand abha¨ngigen Temperaturan-
stieg und zu Schadstoffumsa¨tzen im Katalysator. Das eintretende Gemisch
ist sto¨chiometrisch (λ ≈ 1) und setzt sich aus HC, NOx, CO, CO2, O2, H2O
und N2 zusammen. Die Kohlenwasserstoffkonzentration wurde als C3H8- und
die der Stickoxide als NO-A¨quivalent angegeben. Temperatur- und Konzen-
trationsmessungen wurden sowohl mit neuen als auch mit nach den bereits
beschriebenen Methoden gealterten Katalysatoren durchgefu¨hrt.
Die Experimente dauern jeweils ca. 10 min. Zuna¨chst wird eine Aufheizphase
durchlaufen, gefolgt von einer Abku¨hlphase. Dabei stellt man fest, daß die Wa¨rme-
verluste im Katalysator von der radialen Position abha¨ngig sind. Dies ist bei den in
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Abb. 6.3 pra¨sentierten Ergebnissen zweier Messungen ohne chemische Reaktionen
deutlich zu erkennen. Das Bild zeigt den Vergleich zwischen der Abgastemperatur
vor dem Katalysatoreingang und an der dritten Meßstelle im Katalysator (z = 6, 35
cm) fu¨r zwei verschiedene radiale Positionen der Thermoelemente. Bei der Messung
mit Thermoelementen in der Mitte des Monolithen unterscheiden sich beide Tem-
peraturen nur um wenige Grad im Bereich der ho¨chsten Temperatur, wa¨hrend bei
einer Entfernung von 3 cm zwischen Thermoelementen und Katalysatormittellinie
die Temperatur an der dritten Meßstelle um ca. 27 K niedriger als die vor dem
Eintritt ist. Aus Sicht der Modellierung ist es wesentlicher einfacher, mit den Meß-
werten aus der Mittelachse zu arbeiten, da Wa¨rmeverluste nicht pra¨zise abgescha¨tzt
werden mu¨ssen.
Es muß noch erwa¨hnt werden, daß die Temperatur hinter dem Katalysator in
einem Abstand von ca. 5 cm vom Katalysatorausgang gemessen wurde. Aufgrund der
relativ großen Distanz zum Monolithen konnten die Meßergebnisse an dieser Stelle
bei der Modellierung nicht einbezogen werden: die hinter dem Ausgang ermitellten
Temperaturen waren wesentlich (um ca. 50-60 K) niedriger als die im Katalysator
gemessenen. Die Temperaturbestimmung in diesem Bereich wird zusa¨tzlich durch

































z = 6,35 cm
(b)
Abb. 6.3: Experimente ohne chemische Reaktionen. Gemessene Temperaturen am
Katalysatoreingang und an der dritten Meßstelle im Katalysator (z = 6, 35
cm): (a) Thermoelemente in der Mitte des Monolithen; (b) Thermoelemen-
te 3 cm von der Mittellinie entfernt
83
6 Modellierung von thermisch gealterten Drei-Wege-Katalysatoren
6.3 Verwendetes Simulationsprogramm
Zur Beschreibung des transienten Verhaltens der untersuchten Drei-Wege-
Katalysatoren wurde das Programm DETCHEMMONOLITH verwendet. Abbildung
6.4 stellt die Programmstruktur von DETCHEMMONOLITH dar. Das Programm be-
rechnet die zwei- bzw. dreidimensionale Temperaturverteilung im als Kontinuum
betrachteten monolithischen Festko¨rper. Hierfu¨r wird im allgemeinen dreidimensio-






















+ qH + sH (6.6)
Der innere Quellterm qH beschreibt den Wa¨rmeaustausch zwischen dem monoli-
thischen Festko¨rper und der gasfo¨rmigen Kanalstro¨mung. Durch den a¨ußeren Quell-
term sH kann der Einfluß der Strahlung beru¨cksichtigt werden. In der vorliegenden
Arbeit spielt er keine Rolle.
Der Term qH wird mit Hilfe der mit DETCHEM
MONOLITH gekoppelten Programme
DETCHEMCHANNEL bzw. DETCHEMPLUG bestimmt. Hierbei wird er als die Wa¨rme
definiert, die in jedem Kanal pro La¨ngeneinheit freigesetzt wird, multipliziert mit
der Kanaldichte σK (Kana¨le pro Querschnittsfla¨che):





Die nach Gleichung 6.6 berechnete Festko¨rpertemperatur wird dann an
DETCHEMCHANNEL bzw. DETCHEMPLUG als Kanalwandtemperatur u¨bermittelt.
Die Kopplung zwischen dem transienten Monolithmodell und dem stationa¨ren Ka-
nalmodell basiert auf der Annahme, daß sich die Festko¨rpertemperatur fu¨r die Zeit,
wa¨hrend der ein Gasvolumen den Reaktor durchstro¨mt, nicht wesentlich a¨ndert.
Dementsprechend kann das simulierte Temperaturprofil als quasi-stationa¨r betrach-
tet werden.
Die Berechnung der Einzelkana¨le stellt den zeitaufwa¨ndigsten Teil einer
DETCHEMMONOLITH-Simulation dar. Aus diesem Grund wird angestrebt, die An-
zahl der zu berechnenden Kana¨le zu reduzieren. Dies wird durch den von Tischer
[100] implementierten Clusteragglomerationsalgorithmus zur Auswahl repra¨senta-
tiver Kana¨le erzielt. Der Alorithmus sucht Kana¨le mit a¨hnlichen Eingangs- und
Randbedingungen und fasst sie in Gruppen (Cluster) zusammen.
Des Weiteren bietet DETCHEMMONOLITH die Mo¨glichkeit, die Matte und das
Canning in die Simulation mit einzubeziehen. Sie werden als nichtmonolithische
Doma¨nen modelliert, d. h. der Term qH in Gleichung 6.6 fa¨llt weg.
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Verfahren. Dementsprechend muß die Monolithgeometrie durch ein Gitter diskreti-
siert werden. Um das sich ergebende Gleichungssystem zu schließen, sind an den Git-
terra¨ndern Randbedingungen zu definieren. In DETCHEMMONOLITH sind zwei Ar-
ten von Randbedingungen implementiert: vorgegebene Randtemperatur (Dirichlet-
Randbedingungen) und vorgegebenen Wa¨rmefluß (Neumann-Randbedingungen),




In der vorliegenden Studie wurde das transiente Verhalten der untersuch-
ten Drei-Wege-Katalysatoren mit Hilfe eines zweidimensionalen axialsymme-
trischen Monolith-Modells beschrieben. Dabei wurde DETCHEMMONOLITH mit
DETCHEMCHANNEL gekoppelt, so daß die Konzentrations- und Temperaturprofile
der berechneten repra¨sentativen Kana¨le ebenso zweidimensional aufgelo¨st wurden.
Die Matte und das Canning wurden wa¨hrend der Modellierung mit beru¨cksichtigt.
Das Gitter des Katalysator-Modells ist Abbildung 6.5 zu entnehmen. Es besteht
aus insgesamt 525 rechteckigen Zellen: 21 entlang der Katalysatorla¨nge × 35 in ra-
dialer Richtung. Der Monolith wurde mit 20, die Matte mit 10 und das Canning
mit 5 radialen Zellen diskretisiert. An den vier Gitterra¨ndern (Eingang, Ausgang,
Symmetrieachse und Canning-Wand) wurden Neumann-Randbedingungen definiert,
wobei die Konvektions- und Diffusionsterme auf Null gesetzt und Wa¨rmeverluste
durch Strahlung nur an der Wand in Betracht gezogen wurden. Die hier gewa¨hlte
Canning-Emissivita¨t von 0,7 hat jedoch keinen signifikaten Einfluß auf die berech-
neten Konzentrations- und Tempearaturprofile im Monolithen.




Dicke der Matte 3,8 mm


























Abb. 6.5: verwendetes Modellgitter der untersuchten Katalysatoren
Tabelle 6.1 faßt die geometrischen Parameter der untersuchten Katalysatoren zu-
sammen (siehe auch Abb. 6.2).
Die repra¨sentativen Kana¨le mu¨ssen zusa¨tzlich diskretisiert werden. Hierbei wurde
eine radiale Diskretisierung mit 20 Punkten vorgenommen. In axialer Richtung wur-
de die Schrittweite automatisch vom Solver bestimmt. Der Einfachheit halber wurde
in der vorliegenden Untersuchung unendlich schneller Stofftransport im Washcoat
angenommen. Es wurde dadurch mo¨glich, Rechenzeiten von wenigen Stunden fu¨r die
einzelnen Simulationen zu erzielen. Kanalberechnungen mit detailliertem Reaktions-
Diffusions-Washcoat-Modell ha¨tten den Zeitaufwand um mindestens eine Gro¨ßen-
ordnung erho¨ht. Alle Simulationen wurden mit den im < CHOOSE >-Tag (siehe
[28]) definierten Cluster-Algorithmus-Optionen delta T = 5 und memorize = yes
durchgefu¨hrt, so daß in jedem Zeitschritt zwischen 2 und 5 repra¨sentativen Kana¨len
berechnet wurden.
6.4.2 Materialparameter
Die fu¨r die Simulation erforderlichen Materialparameter sind die Dichte ρ, Wa¨rme-
leitfa¨higkeit λWL und spezifische Wa¨rmekapazita¨t cp der Katalysatorkomponenten
Monolith, Fliesmatte und Canning. Der poro¨se Monolith wird als eine homogene
Doma¨ne modelliert, d. h. daß die effektiven Materialparameter der poro¨sen Struk-
tur und nicht die des Cordierit-Tra¨gers einzugeben sind. Die Wa¨rmeleitfa¨higkeiten
des Monolithen in axialer und radialer Richtung sind aufgrund seiner strukturel-
len Anisotropie unterschiedlich. Beide Stoffparameter lassen sich aus den Wa¨rme-
leitfa¨higkeiten von Abgas und Cordierit und der Poro¨sita¨t ableiten [43]. Die be-
rechneten Werte liegen in derselben Gro¨ßenordnung wie die in [47] angegebenen:
0,4 W ·m−1 ·K−1 in axialer und 0,2 W ·m−1 ·K−1 in radialer Richtung. Die hier
verwendeten Monolith-Wa¨rmeleitfa¨higkeiten λaxialWL,Monolith und λ
radial
WL,Monolith wurden
im Rahmen eines fru¨heren Forschungsprojekts [13] bestimmt und als temperatu-
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rabha¨ngige Polynome dritten Grades definiert. Die Dichte des Monolithen wurde
aus der Relation
ρMonolith = (1− εPore,Monolith)ρCordierit (6.8)
ermittelt, wobei εPore,Monolith die Poro¨sita¨t des Monolithen und ρCordierit die Dichte
des Cordierits-Tra¨gers sind. Werte fu¨r die Dichte von Cordierit sind in [47] und [107]
zu finden. Die spezifische Wa¨rmekapazita¨t des Monolithen cp,Monolith wurde aufgrund
von Literaturdaten [47, 107] abgescha¨tzt.
Genaue Daten u¨ber die Materialeigenschaften von Matte und Canning liegen nicht
vor, so daß die beno¨tigten Parameter abgescha¨tzt werden mussten. Hierbei wurde
vereinfachend angenommen, daß der Einfluß der Temperatur auf die Stoffeigensch-
faten dieser zwei Komponenten vernachla¨ssigbar ist. Der Matte wurden typische
Materialparameter eines Isolationswerkstoffs zugewiesen, wa¨hrend das Canning mit
u¨blichen Materialparametern fu¨r Stahl modelliert wurde [106]. Die fu¨r die drei Kom-
ponenten verwendeten Werte sind in Tab. 6.2 aufgefu¨hrt (die in der Tabelle ange-
gebenen Grenzwerte fu¨r die axiale und radiale Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Monolithen
beziehen sich auf den Temperaturbereich 0-900 ◦C).
Tab. 6.2: bei der Modellierung verwendete Materialparameter
Materialparameter Wert Einheit
ρMonolith 526 kg ·m−3
λaxialWL,Monolith 0.4-0.8 W ·m−1 ·K−1
λradialWL,Monolith 0.3-0.4 W ·m−1 ·K−1
cp,Monolith 1100 J · kg−1 ·K−1
ρMatte 1000 kg ·m−3
λWL,Matte 0.1 W ·m−1 ·K−1
cp,Matte 800 J · kg−1 ·K−1
ρCanning 7800 kg ·m−3
λWL,Canning 25 W ·m−1 ·K−1
cp,Canning 430 J · kg−1 ·K−1
6.4.3 Chemisches Modell
Das Simulationsprogramm DETCHEMMONOLITH erfordert die Angabe der
zeitabha¨ngigen Gasgemischzusammensezung am Katalysatoreingang. Die in die un-
tersuchten Drei-Wege-Katalysatoren einstro¨menden Gasgemische setzen sich aus
C3H8, NO, CO, CO2, O2, H2O und N2 zusammen. Die Konzentrationen von C3H8,
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NO, CO, CO2 und O2 wurden hierbei experimentell ermitellt. Die ersten zwei Spe-
zies wurden heiß und die restlichen drei trocken gemessen. Aufgrund der geringen
Schwankungen der Meßwerte wurde eine zeitlich konstante Gasgemischzusammen-
setzung angenommen. Die Konzentrationen von H2O und N2 konnten daraus be-
rechnet werden. Bei der Bestimmung der Abgaszusammensetzung am Katalysator-
eingang wurde folgenderweise vorgegangen:
1. Das Kraftstoff-Luft-Verha¨ltnis wird bestimmt. Fu¨r die bei λ ≈ 1 durchgefu¨hr-
ten instationa¨ren Experimente betra¨gt es 1 kg Kraftstoff : 14,7 kg Luft.
2. Die Wasserdampfbeladung der Luft Y˜ wird aus der observablen relativen
Feuchte ϕL und dem Druck pL der Umgebungsluft nach der Formel





berechnet. Hierbei bezeichnet die temperaturabha¨ngige Gro¨ße pS den Sa¨tti-
gungdampfdruck von Wasser.
3. Nach den ersten beiden Schritten ist das Kraftstoff-Luft-Wasserdampf-
Massenverha¨ltnis bekannt. Die Massenanteile von C, H und O im Kraftstoff
werden vom Hersteller angegeben und die Massenanteile von N und O in der
Luft ko¨nnen der Literatur ([106]) entnommen werden. Die vorliegenden Daten
sind ausreichend, um das Molenbruchverha¨ltnis XC : XH : XO : XN im Abgas
zu bestimmen.
4. Bei der Bestimmung der Konzentrationen von H2O und N2 im Abgas am Ka-
talysatoreintritt muß beru¨cksichtigt werden, daß C3H8 und NO heiß, wa¨hrend
die restlichen Spezies trocken gemessen werden. Die Wassermenge pro 106 Mo-
leku¨le trockenes Abgas X˜H2O und die Konzentration von C3H8 ohne Beru¨ck-

























sind die experimentell ermittelten Molenbru¨che von Kohlenmonoxid, Kohlen-
dioxid und Propan. Hierbei sind alle Werte in ppm anzugeben, wobei sich die
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Gro¨ßen mit Index
”
trocken“ auf 106 Moleku¨le trockenes Abgas und diese mit
Index
”
heiß“ auf 106 Moleku¨le heißes Abgas (d. h. mit Wasser) beziehen.
Fu¨r die Konzentrationen von NO XtrockenNO und N2 X
trocken
N2
in ppm ohne Beru¨ck-







6 −XtrockenCO −XtrockenCO2 −
XtrockenC3H8 −XtrockenNO −XtrockenO2
(6.13)
5. Schließlich werden die Konzentrationen XheissCO , X
heiss
CO2









Die nach Gleichung 6.14 bestimmten Molenbru¨che sowie die gemessenen Kon-
zentrationenXheissC3H8 undX
heiss
NO werden durch 10
6 dividiert (d. h. auf den Bereich
0 bis 1 normiert) und in DETCHEMMONOLITH als Abgaszusammensetzung am
Katalysatoreingang eingegeben.
Die bei der Modellierung der Experimente verwendeten Eingangskonzentrationen
sowie die Dru¨cke p vor dem Katalysator und die Massenstro¨me m˙ sind in Tab. 6.3
aufgelistet.
Bei den Experimenten wird der Massenstom m˙ bestimmt, fu¨r die Simulation ist
jedoch die Abgasgeschwindigkeit w0 am Eingang des Katalysators relevant. Sie la¨ßt






wobei die Querschnittsfla¨che aller monolithischen Kana¨le mit AMonolith bezeichnet
wird. Der Massenstrom und der Druck bleiben wa¨hrend der Messungen nahezu kon-
stant, die molare Masse der Gasmischung betra¨gt ca. 28,7 g ·mol−1. Die Temperatur
ist also der einzige Parameter, der die Eintrittsgeschwindigkeit beeinflußt: w0 nimmt
mit steigender Temperatur infolge der Dichteabnahme zu. Die nach Gleichung 6.15
berechneten Eintrittsgeschwindigkeiten variieren zwischen ∼ 5, 8 m · s−1 bei 90 ◦C
und ∼ 12, 6 m · s−1 bei 500 ◦C.
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Tab. 6.3: Bei den transienten Simulationen verwendeten Eingangsparamter. Fall 1:
Voruntersuchung ohne chemische Reaktionen; Fall 2: neuer Katalysator;
Fall 3: mit Enthalpieeintrag gealterter Katalysator; Fall 4: homogen geal-
terter Katalysator; Fall 5: dynamisch gealterter Katalysator.
Gro¨ße Fall 1 Fall 2 Fall 3 Fall 4 Fall 5
XheissC3H8 [-] 0,0000 0,000572 0,000520 0,000563 0,000529
XheissCO [-] 0,0007 0,008069 0,008284 0,008300 0,008372
XheissCO2 [-] 0,1337 0,124028 0,123629 0,123842 0,123776
XheissH2O [-] 0,1351 0,129533 0,129420 0,129564 0,129605
XheissNO [-] 0,0000 0,002485 0,002458 0,002568 0,002527
XheissO2 [-] 0,0000 0,005708 0,005919 0,005840 0,005732
XheissX2 [-] 0,7305 0,729604 0,729771 0,729322 0,729458
p [bar] 1,0700 1,0097 1,0062 1,0010 1,0091
m˙ [kg·h−1] 126,1 126,1 125,0 126,9 126,2
Das hier verwendete chemische Reaktionsschema besteht aus insgesamt sechs glo-
balen Reaktionen und baut auf dem Mechanismus von Koltsakis et al. [66] auf. Die
betrachteten Reaktionen sind CO-Oxidation (6.16, 6.18), C3H8-Oxidation (6.17),
H2-Oxidation (6.19), Wasserdampfrefomierung (6.20) und NO-Reduktion (6.21). Die
kinetischen Parameter (pra¨exponentielle Faktoren und Aktivierungsenergien) sowie
der geometrische Faktor Fcat/geo wurden an die Ergebnisse des Experiments mit
neuem Katalysator angepasst. So eine Anpassung musste vorgenommen werden, da
keine Information u¨ber die Edelmetallbeladung zur Verfu¨gung stand und der Einfluß
der Transportlimitierung innerhalb des Washcoats nicht untersucht worden war. Die
gealterten Katalysatoren wurden mit denselben kinetischen Parametern simuliert.
Der geometrische Faktor wurde jedoch in axialer Richtung variiert, so daß die gemes-
senen und simulierten Temperaturprofile innerhalb des Monolithen u¨bereinstimm-
ten. Die mit DETCHEMMONOLITH gekoppelten Programmen DETCHEMCHANNEL
bzw. DETCHEMPLUG bieten die Mo¨glichkeit, die simulierten Kana¨le in mehrere
axiale Abschnitte aufzuteilen. Dabei kann jedem Abschnitt ein eigener Fcat/geo-Wert
zugewiesen werden. In der vorliegenden Studie wurden die Katalysatormodelle in
5 axiale Abschnitte aufgeteilt: die La¨nge des einzelnen Abschnittes entspricht dem
Abstand zL bzw. 2zL zwischen zwei benachbarten Thermoelementen, siehe dazu Ab-
bildung 6.2. Der Einfachheit halber wurde hier angenommen, daß alle Kana¨le des
Monolithen identische Alterungszusta¨nde aufweisen. Dementsprechend wurden alle
repra¨sentativen Kana¨le mit demselben axialen Fcat/geo-Profil simuliert.
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O2 → CO2 (6.16)
C3H8 + 5O2 → 3CO2 + 4H2O (6.17)




O2 → H2O (6.19)
C3H8 + 3H2O → 3CO + 7H2 (6.20)
2H2 + 2NO → 2H2O+N2 (6.21)
6.5 Voruntersuchung ohne chemische Reaktionen
Der Vergleich zwischen den gegen die Zeit aufgetragenen Temperaturverla¨ufen am
Katalysatoreingang und an den vier Meßpunkten im Katalysator ist in Abb. 6.6
dargstellt. Hierbei zeigt sowohl das Experiment, bei dem die Thermoelemente in der
Katalysatormitte positioniert wurden, als auch die Simulation, daß die Temperatur-
Zeit-Kurven bei allen fu¨nf axialen Positionen a¨hnliche Form haben, jedoch gegenein-
ander verschoben sind. Die zeitliche Verschiebung la¨ßt sich dadurch erkla¨ren, daß der
Monolith Zeit braucht, sich zuna¨chst aufzuwa¨rmen und danach wieder abzuku¨hlen.
Dies liegt an den thermischen Eigenschaften des Monolithen (Wa¨rmekapazita¨t und
Wa¨rmeleitfa¨higkeit).
Die fu¨r diese Voruntersuchung durchgefu¨hrte Simulation ohne chemische Reaktio-
nen (Fall 1) beno¨tigte ca. 30 min. Hierbei wurde der an der Symmetrieachse liegende
Kanal als Referenzkanal zur Bestimmung der Temperaturen innerhalb des Mono-
lithen ausgewa¨hlt. Der betrachtete Referenzkanal weist signifikante radiale Tempe-
raturgradienten nur in den Bereichen mit schnellem Temperaturanstieg (t=120-220
s) bzw. -abfall (t=380-440 s) auf. Wa¨hrend der Aufheizphase ist die berechnete
Wandtemperatur im ersten Meßpunkt (z = 1, 27 cm) um bis zu 30 K niedriger
bzw. wa¨hrend der Abku¨hlphase um bis zu 30 K ho¨her als die in der Kanalmitte.
Bei der vorliegenden Voruntersuchung wurden zum Vergleich mit dem Experiment
Referenztemperaturen gewa¨hlt, die zwischen diesen zwei Grenzwerten liegen. Sie
beziehen sich auf einen Abstand r ≈ 0, 45 mm von der Kanalmitte, was eine gu-
te Na¨herung der u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelten Temperatur darstellt. Im
Bereich zwischen den schnellen Aufheiz- und Abku¨hlphasen (t=220-380 s) sind die
radialen Temperaturgradienten vernachla¨ssigbar: die Differenz zwischen den Tem-
peraturen an der Kanalwand und in der Kanalmitte u¨bersteigt nicht 2 K.
Abbildung 6.7.a zeigt den Vergleich zwischen dem gemessenen und dem berechne-
ten zeitlichen Temperaturverlauf im dritten Meßpunkt (z = 63, 5 mm) des Kataly-
sators. Die U¨bereinstimmung zwischen den beiden Kurven ist gut, die experimentell
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z = 6,35 cm
z = 8,89 cm
Simulation
(b)
Abb. 6.6: Modellierung ohne chemische Reaktionen: Gemessene (a) und berechnete
(b) Temperaturprofile am Katalysatoreingang und an den vier Meßstellen
im Katalysator
ermittelte Temperatur ist nur im Hochtemperaturbereich um einige K ho¨her als die
simulierte. Dies la¨ßt sich durch bei ho¨heren Temperaturen auftretende Nebenreak-
tionen erkla¨ren. Im vorliegenden Fall wurde eine geringe Abnahme der CO- und
eine Zunahme der CO2-Konzentration festgestellt. Dies ist in der Abwesenheit von
O2 auf die Wasser-Gas-Shift-Reaktion zuru¨ckzufu¨hren. Der Vergleich zwischen der


















z = 6,35 cm
(a) (b)
Abb. 6.7: Modellierung ohne chemische Reaktionen: (a) gemessener und berechneter
Temperaturverlauf im dritten Meßpunkt (z = 6, 35 cm); (b) Simuliertes
zweidimensionales Temperaturprofil des Drei-Wege-Katalysators bei t =
350 s.
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Abbildung 6.7.b stellt das zweidimensionale Temperaturprofil des simulierten
Drei-Wege-Katalysators kurz vor dem Beginn der Abku¨hlung (t = 350 s) dar. Die
zwei parallelen waagerechten Linien markieren die Grenzen Monolith-Matte und
Matte-Canning. Das verwendete Modell weist auf signifikante Wa¨rmeverluste im
Monolithen hauptsa¨chlich im mattenahen Bereich hin. Das durch die unmittelbar
mattenahen Kana¨le stro¨mende heiße Gasgemisch wird entlang der gesamten Kata-
lysatorla¨nge um ca. 30 K abgeku¨hlt. Die Wa¨rmeverluste nehmen mit zunehmendem
Abstand von der Matte ab. In der Katalysatormitte spielen sie keine Rolle mehr,
die berechnete Temperatur ist u¨ber die gesamte Katalysatorla¨nge nahezu konstant.
Die experimentellen Daten in Abb. 6.6.a besta¨tigen das: bei t = 350 s sind die in
allen fu¨nf Meßpunkten ermittelten Temperaturen identisch.
6.6 Untersuchung mit chemischen Reaktionen.
Bestimmung der Alterungszusta¨nde
Der erste Schritt bei dieser Phase der Untersuchung ist die Simulation des nicht
gealterten Katalysators unter Einbeziehung chemischer Reaktionen (Fall 2). Hierbei
wurden die kinetischen Parameter des im Abschnitt 6.4.3 pra¨sentierten Reaktions-
mechanismus und der geometrische Faktor Fcat/geo an die gemessenen Temperaturen
und Konzentrationen angepasst. Abb. 6.8 zeigt die experimentell ermittelten und die
simulierten Temperaturverla¨ufe am Katalysatoreingang und an den vier axialen Po-
sitionen im Katalysator. Bei der Modellierung wurde auch hier der an der Monolith-
Symmetrieachse liegende Kanal als Referenzkanal verwendet. Im Unterschied zu der
Voruntersuchung wurden die ho¨chsten Temperaturen an der Kanalwand und die
niedrigsten in der Kanalmitte wa¨hrend des gesamten simulierten Zeintintervalls be-
rechnet. Die Differenz zwischen den beiden Grenzwerten ist am ho¨chsten im ersten
Meßpunkt (z = 1, 27 cm) und betra¨gt ca. 37 K. An den restlichen 3 Meßpunkten
ist die maximale Differenz wesetlich kleiner: ca. 7 K am zweiten (z = 3, 81 cm) und
≥ 2 K am dritten (z = 6, 35 cm) und am vierten (z = 8, 89 cm) Meßpunkt. Analog
zu der Voruntersuchung hat sich auch hier die Kanaltemperatur bei r = 0, 45 mm
als geeignete Na¨herung fu¨r die u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelte Temperatur
erwiesen.
Abbildung 6.8 kann entnommen werden, daß der gro¨ßte Temperaturanstieg im
Bereich unmittelbar nach dem Katalysatoreingang (d. h. z =0,0-1,27 cm) auftritt.
Im Zeitintervall t =300-330 s, wo ein nahezu stationa¨rer Zustand erreicht wird,
betra¨gt dieser Temperaturanstieg 79 K. Im na¨chsten Abschnitt (z =1,27-3,81 cm)
nimmt die Temperatur um weitere 22 K zu. Der Temperaturansieg im dritten und im
vierten Bereich ist gering (3 K im dritten bzw. 2 K im vierten), was darauf hinweist,
daß die Umsetzung der Schadstoffe innerhalb der ersten 3,81 cm des Katalysators
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Abb. 6.8: Modellierung mit chemischen Reaktionen (neuer Katalysator): Gemessene
(a) und berechnete (b) Temperaturprofile am Katalysatoreingang und an
den vier Meßstellen im Katalysator
praktisch vollsta¨ndig abgeschlossen wird.
Abbildung 6.9 stellt den Vergleich zwischen den gemessenen und simulierten zeit-
lichen Verla¨ufen der Temperaturen bei z = 1, 27 cm und z = 3, 81 cm und der
Konzentrationen von NO und CO nach dem Katalysator dar. Man kann feststellen,
daß die Temperaturkurven gut miteinander u¨bereinstimmen (3 bis 4 K Differenz
im stationa¨ren Bereich t =300-330 s), wa¨hrend die der Konzentrationen voneinan-
der abweichen: die Simulation liefert ho¨here Umsa¨tze (besonders von CO) als das
Experiment. Die Abweichungen lassen sich auf das Zusammenspiel folgender zwei
Faktoren zuru¨ckfu¨hren:
- Bei der Simulation wurde λ = 1 vorausgesetzt. Unter realen Betriebsbedingun-
gen schwanken jedoch die Luftzahlwerte in einem schmalen Toleranzbereich um
diesen Wert. Das vorliegende Experiment wurde tatsa¨chlich mit einer leicht fet-
ten Gasmischung durchgefu¨hrt, weswegen eine unvollsta¨ndige Umsetzung des
Kohlenmonoxids und eine nahezu vollsta¨ndige Umsetzung der Stickoxide zu
erwarten ist.
- Die Wa¨rmeverluste beim Experiment sind gro¨ßer als die fu¨r die Simulation an-
genommenen. Letztere sind nur in unmittelbarer Na¨he zur Matte signifikant.
Abbildung 6.3.b zeigt jedoch, daß Wa¨rmeverluste auch bei einer Entfernung
von 2 cm von der Matte eine Rolle spielen ko¨nnen. Daraus folgt, daß die Tem-
peraturen in mehreren Kana¨len des Monolithen nieriger als die in der Kataly-
satormitte gemessenen Werte sind. Tiefere Temperaturen fu¨hren dementspre-
chend zu geringeren Umsa¨tzen. Die exakte Bestimmung der Wa¨rmeverluste
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ist eine aufwendige Aufgabe, die u¨ber den Rahmen der vorliegenden Untersu-
chung hinausgeht.
Um den Rechenaufwand der mit DETCHEMCHANNEL gekoppelten
DETCHEMMONOLITH-Simulationen zu reduzieren, wurde DETCHEMMONOLITH im
Falle des nicht gealterten Katalysators zusa¨tzlich mit DETCHEMPLUG gekoppelt.
Dabei wurden Simulationen sowohl mit als auch ohne Stofftransportkoeffizienten
durchgefu¨hrt. Durch die Kopplung mit DETCHEMPLUG konnte die Rechenzeit
von 3,5-4 Stunden bei der DETCHEMCHANNEL-Rechnung auf ca. 5 Minuten bei
der Simulation ohne bzw. auf ca. 15 Minuten bei der mit Stofftransportkoeffi-
zienten reduziert werden. Die mit DETCHEMCHANNEL (Abb. 6.9) und beiden
DETCHEMPLUG-Modellen berechneten Konzentrationsverla¨ufe sind identisch,
wa¨hrend die Temperaturverla¨ufe signifikante Unterschiede aufweisen. Fu¨r den
ersten Meßpunkt lieferte die DETCHEMPLUG-Simulation ohne Stofftransportkoef-
fizienten im stationa¨ren Zeitintervall t =300-330 s eine Gastemperatur, die ca. 5 K
ho¨her als die Kanalwandtemperatur bei der DETCHEMCHANNEL-Simulation und ca.
12 K ho¨her als die gemessene war. Der entsprechende Wert bei der Simulation mit
Stofftransportkoeffizienten lag in der Gro¨ßenordnung der mit DETCHEMCHANNEL
berechneten Temperatur in der Kanalmitte und war ca. 18 K niedriger als der
experimentell ermittelte Wert. Infolge der zu hohen/niedrigen Temperaturen
berechnet mit/ohne Stofftransportkoeffizienten konnte DETCHEMMONOLITH mit
DETCHEMPLUG in der vorliegenden Studie nicht verwendet werden.
Der na¨chste Schritt nach der Anpassung der kinetischen Parameter und des geo-
metrischen Faktors Fcat/geo im Fall des nicht gealterten Katalysators ist die Model-
lierung der drei gealterten Katalysatoren. Die Bestimmung des Alterungzustandes
erfolgt durch Variation des geometrischen Faktors in axialer Richtung. Die Kataly-
satormodelle wurden hierbei in 5 axiale Abschnitte aufgeteilt und jedem dieser Ab-
schnitte wurde ein Fcat/geo-Wert zugewiesen. Die angenommenen Dispersionen der
gealterten Katalysatoren bezogen auf diese des neuen Katalysators sind in Tabelle
6.4 dargestellt. Der Vergleich zwischen den gemessenen und simulierten Tempera-
turprofilen entlang der untersuchten Drei-Wege-Katalysatoren (neu und gealtert) im
stationa¨ren Zeitpunkt unmittelbar vor dem Beginn der Abku¨hlphase ko¨nnen Abb.
6.10 entnommen werden. Zu diesem Zeitpunkt tritt das Abgas in allen vier Fa¨llen
mit einer Temperatur von 500 ◦C bei einem Massenstrom von ca. 126 kg·m−1 in
den Monolithen ein, was einen direkten Vergleich zwischen diesen erlaubt. Aus den
Ergebnissen wird ersichtlich, daß die verschiedenen Alterungsverfahren sich unter-
schiedlich auf die Temperaturverteilung im Katalysator auswirken.
Die kleinste Differenz vom Temperaturverlauf des neuen Katalysators (Fall 2)
weist der mit Enthalpieeintrag gealterte Katalysator (Fall 3) auf. Die identischen
Temperaturen im ersten Meßpunkt (z = 1, 27 cm) sind ein Hinweis dafu¨r, daß der
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Abb. 6.9: Modellierung mit chemischen Reaktionen (neuer Katalysator): (a) ge-
messener und berechneter Temperaturablauf im ersten Meßpunkt (z =
1, 27 cm); (b) gemessener und berechneter Temperaturablauf im zweiten
Meßpunkt (z = 3, 81 cm); (c) gemessene und berechnete Konzentration
von NO nach dem Katalysator; (d) gemessene und berechnete Konzentra-
tion von CO nach dem Katalysator.
Verlust an katalytisch aktiver Oberfla¨che im ersten Bereich vernachla¨ssigbar ist.
In den restlichen drei Meßpunkten wurden geringere Temperaturen im gealterten
Katalysator als im neuen gemessen, was durch eine Abnahme der katalytisch akti-
ven Oberfla¨che von 50 % in den restlichen vier Bereichen simuliert werden konnte.
In Hinsicht auf das angewendete Alterungsverfahren (Alterung durch eine reaktive
Stro¨mung) ist so ein Temperaturverlauf zu erwarten: wa¨hrend der Alterung steigt
die Temperatur entlang des Monolithen infolge der chemischen Reaktionen, d. h. die
Temperatur am Monolitheingang ist am niedrigsten. Trotz der Alterung zeigen so-
wohl Experiment als auch Simulation im Fall 3 identische Konzentrationen von NO
und CO nach dem Katalysator wie im Fall 2. Daraus kann geschlossen werden, daß
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Tab. 6.4: Modellierte axiale Verteilung der spezifischen Dispersion. Fall 2: neuer
Katalysator; Fall 3: dynamisch gealterter Katalysator; Fall 4: homogen
gealterter Katalysator; Fall 5: mit Enthalpieeintrag gealterter Katalysator.
Bereich von [cm] bis [cm] Fall 2 Fall 3 Fall 4 Fall 5
1 0,0 1,27 1,0 1,0 0,43 0,20
2 1,27 3,81 1,0 0,5 0,43 0,23
3 3,81 6,35 1,0 0,5 0,43 0,05
4 6,35 8,89 1,0 0,5 0,37 0,08
5 8,89 10,16 1,0 0,5 0,37 0,08
die La¨nge des untersuchten gealterten Katalysators ausreichend ist, um dieselben
Umsa¨tze wie ein nicht gealterter Katalysator zu erzielen.
Im Fall des homogen gealterten Katalysators (Fall 4) konnte die Simulation eine
nahezu gleichma¨ßige Verteilung der katalytisch aktiven Komponente vorhersagen.
Dabei lieferte sowohl das Experiment als auch die Simulation NO-Konzentrationen
am Monolithausgang, die in der Gro¨ßenordnung von denen im Fall des ungealterten
Katalysators und im Fall des mit Enthalpieeintrag gealterten Katalysators liegen.
Bei der CO-Konzentration wurden hier jedoch ho¨here Werte als in den Fa¨llen 2 und
3 erhalten: im stationa¨ren Zeitintervall vor dem Beginn der Abku¨hlphase ergab sich











































Abb. 6.10: Modellierung mit chemischen Reaktionen (neu und gealter): Gemessene
(a) und simulierte (b) Temperaturprofile am Katalysatoreingang und an
den vier Meßstellen im Katalysator im stationa¨ren Zeitintervall vor dem
Beginn der Abku¨hlphase
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6.6 Untersuchung mit chemischen Reaktionen. Bestimmung der
Alterungszusta¨nde
Am sta¨rksten vera¨ndert sich der dynamisch gealterte Katalysator. Die Temperatur
an der vierten Meßstelle ist um 24 K tiefer als die entsprechende im neuen Katalysa-
tor. Die Simulation zeigt signifikante Verluste an katalytisch aktiver Komponente in
allen fu¨nf Bereichen. Die experimentell bestimmten NO- und CO-Konzentrationen
nach dem Monolithen sind deutlich ho¨her als beim nicht gealterten Katalysator:
ca. 170 ppm NO und ca. 0,22 Mol-% CO im stationa¨ren Zeitintervall. Die simulierte
CO-Konzentration fu¨r das stationa¨re Zeitintervall liegt in derselben Gro¨ßenordnung,
wa¨hrend diese von NO ca. 370 ppm betra¨gt. Eine bessere U¨bereinstimmung zwischen
berechneten und gemessenen Konzentrationen von NO kann hier erzielt werden,
indem ho¨here Dispersionen in den letzten zwei axialen Abschnitten angenommen
werden.
Wa¨hrend der Modellierung wurden die Kohlenwasserstoffkonzentrationen bei der
Anpassung der Fcat/geo-Werte nicht in Betracht gezogen. Die gemessenen HC-
Konzentrationen im stationa¨ren Teilintervall vor der Abku¨hlphase betrugen un-
abha¨ngig vom Alterungszustand ca. 100 ppm am Ausgang der untersuchten Ka-
talysatoren. Die Simulationen lieferten hingegen nahezu vollsta¨ndige C3H8-Umsa¨tze
vor dem Beginn der Abku¨hlphase.
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7 Vergleich der verschiedenen
Transportmodelle zur Simulation
katalytischer Kana¨le
Numerische Simulationen sind ein effizientes Werkzeug zur Optimierung und Ent-
wicklung monolithischer Katalysatoren. Dabei ist wichtig, ein geeignetes Katalysa-
tormodell zu wa¨hlen. Angestrebt wird, den Rechenaufwand durch die Anwendung
vereinfachter Modelle zu reduzieren. Parallel dazu muß abgescha¨tzt werden, inwie-
weit die vereinfachenden Annahmen die Simulationsergebnisse beeinflussen. Das vor-
liegende Kapitel bietet einen Vergleich der verschiedenen, in Kapitel 3 pra¨sentierten,
Ansa¨tze zur Simulation der Gasphasenstro¨mung und der Transportlimitierung im
Washcoat eines stationa¨r betriebenen monolithischen Einzelkanals. Untersucht wur-
den insgesamt 18 Kanalmodelle. Die Komplexita¨t der betrachteten Modelle variiert
von der eindimensionalen Pfropfenstro¨mung mit unendlich schneller Diffusion in-
nerhalb des Washcoats bis hin zu dreidimensionaler Kanalstro¨mung, die mit einem
dreidimensionalen Reaktions-Diffusions-Washcoatmodell gekoppelt ist [77]. Die che-
mischen Vorga¨nge auf der Katalysatoroberfla¨che werden durch einen aus Elementar-
rektionen zusammengestzten Reaktionsmechnismus beschrieben. Die numerischen
Simulationsergebnisse werden mit experimentellen Daten [93] verglichen.
7.1 Stand der Forschung
Numerische Simulationen zur Untersuchung der Temperatur- und Spezieskonzentra-
tionsprofile in monolithischen Reaktoren sind Thema mehrerer Vero¨ffentlichungen.
Ihr Ziel ist ein besseres Versta¨ndnis der komplexen Wechselwirkungen zwischen che-
mischen Reaktionen und Transportvorga¨ngen zu liefern. Die diversen numerischen
Modelle unterscheiden sich nach ihrem Unfang und ihrer Komplexita¨t. Baba et al.
[4], Jahn et al. [56], Braun et al. [13] und Windmann et al. [111] simulierten das
transiente Verhalten des Gesamtmonolithen. Andere Autoren nehmen an, daß bei
bestimmten Betriebsbedingungen alle Kana¨le des Monolithen identisches Verhalten
aufweisen und beschra¨nken sich dementsprechend auf die Modellierung einzelner
Kana¨le. Eine solche Annahme hat den Vorteil, daß sie einen tieferen Einblick in die
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Stofftransportprozesse sowohl in der Gasphase als auch im poro¨sen Washcoat sowie
die Anwendung detaillierter homogener und/oder heterogener Reaktionsmechanis-
men zur Beschreibung der chemischen Vorga¨nge auf Molekularebene ermo¨glicht.
Raja et al. [86] simulierten die Methanoxidation auf Platin in einem zylindrischen
Kanal mit Hilfe des eindimensionalen Pfropfenstro¨mungsmodell und der zweidimen-
sionalen Navier-Stokes- und Boundary-Layer -Modelle. Dabei wurde vorausgesetzt,
daß die heterogenen Oberfla¨chenreaktionen auf der mit katalytisch aktivem Material
beschichteten Kanalwand ablaufen (d. h. die Transportlimitierung durch den Wash-
coat wurde vernachla¨ssigt). In dieser Studie wurde die Anwendbarkeit der einzelnen
Modelle untersucht und die Rechenzeiten der verschiedenen Simulationen mitein-
ander verglichen. Des Weiteren wurde gezeigt, daß Gasphasenreaktionen die Kon-
zentrationsprofile der prima¨ren Gasphasenspezies und die Bedeckungen der meisten
Oberfla¨chenspezies nur geringfu¨gig beeinflussen.
Chatterjee et al. [18, 19] entwickelte einen detaillierten Oberfla¨chenreaktionsme-
chanismus, mit dem er Einzelkana¨le eines typischen Drei-Wege-Katalysators simu-
lierte. Hierbei untersuchte er die Kopplung zwischen den chemischen Reaktionen an
der Wand und den Transportprozessen in der Gasphase mit Hilfe eines zweidimen-
sionalen Navier-Stokes-Stro¨mungsmodells.
Deutschmann et al. [27] pra¨sentierten ein dreidimensionales Navier-Stokes-Modell
eines Einzelkanals mit quadratischem Querschnitt. Sie untersuchten die partielle
Oxidation von Methan zu Synthesegas mit Rhodiumkatalysatoren. Die Tranpsortli-
mitierung im Washcoat wurde durch Kopplung der Navier-Stokes-Kanalstro¨mung
mit dem eindimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell (Abschnitt 3.2.3) in Be-
tracht gezogen.
Canu und Vecchi [17] approximierten einen dreidimesionalen Kanal mit quadra-
tischen Querschnitt durch zwei zweidimensionale zylindersymmetrische Kana¨le: mit
dem gleichem Querschnitt und mit der gleichen katalytisch aktiven Oberfla¨che. Sie
zeigten, daß im Vergleich zu den 2D-Simulationen die 3D-Simulation ein unterschied-
liches Temperatur- und Umsatzverhalten aufgrund der schnelleren Erwa¨rmung in
den Ecken liefert. Daru¨ber hinaus verglichen sie die Temperatur- und Spezieskonzen-
trationsprofile in einem ganzen Kanal und in einem segmentierten Kanal derselben
La¨nge.
Appel et al. [3] und Maestri et al. [73] implementierten zweidimensiona-
le Kanalmodelle zur Simulation der katalytischen Verbrennung von H2-O2-
Gemischen. Hierfu¨r koppelten sie detaillierte Oberfla¨chen- und Gasphasen-
Reaktionsmechanismen. Appel et al. simulierten die homogenen Verbrennungs-
vorga¨nge mit Hilfe eines elliptischen und eines parabolischen Modells. Sie zeigten,
daß die Ergebnisse beider Modelle bei schwachen Flammen gut miteinander u¨ber-
einstimmen, wa¨hrend bei starken Flammen große Unterschiede im Zu¨ndverhalten
beobachtet werden. Maestri et al. untersuchten die Rolle von Gas- und Oberfla¨chen-
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chemie bei mehreren Temperaturen.
Leung et al. [71] untersuchten die Transportlimitierung im Washcoat eines be-
schichteten quadratischen Kanals. Dabei stellten sie fest, daß die Transportlimi-
tierung im Washcoat einen signifikanten Einfluß auf die Reaktionsgeschwindigkeit
der CO-, CH4- und C3H8-Oxidation haben kann. Die Autoren pra¨sentierten ein
zweidimensionales Finite-Element-Modell des Washcoats und verglichen den Thiele-
Moduls und den Effektivita¨tskoeffizienten mit diesen einer eindimensionalen Appro-
ximation.
Stutz und Poulikakos [96] studierten die Synthesegasherstellung in monolithischen
Katalysatoren mit Rhodium als katalytisch aktive Komponente. Hierbei verglichen
sie zwei zweidimensionale axialsymmetrische Einzelkanalmodelle: mit und ohne Was-
hcoat. Im letzteren wurde sowohl der Wa¨rmetransport als auch der diffusive Stoff-
transport innerhalb des Washcoats beru¨cksichtigt. Die Autoren zeigten, daß die
Washcoatdicke einen signifikanten Einfluß auf die Methanumsetzung und auf die
Wasserstoffausbeute hat. Fu¨r das von ihnen untersuchte Katalysatorsystem haben
sie optimale H2- und CO-Aubeuten bei einer Washcoatdicke von 70 µm gefunden.
Hayes et al. [50] modellierten die Diffusion und die chemischen Reaktionen inner-
halb von Washcoats mit idealisierten und realen Geometrien. Sie stellten fest, daß
der Stofftransport in der poro¨sen Schicht hauptsa¨chlich von drei Faktoren abha¨ngt:
der Washcoatdicke, dem Kanalradius und der Winkeldiffusion im Washcoat bedingt
durch seine variable Dicke.
Holmgren und Andersson [54] pra¨sentierten ein dreidimensionales Finite-Element-
Modell eines beschichteten Einzelkanals, um die CO-Oxidation auf Platin zu unter-
suchen. Bei der Modellierung des Stofftransports innerhalb des Washcoats verwende-
ten sie das Random-Pore-Diffusionsmodell [108]. Wanker et al. [109] implementierten
ein instationa¨res nicht isothermes zweidimensionales Modell eines monolithischen
Einzelkanals. Sie studierten den Einfluß der Porendiffusion im Washcoat und des
Stofftransports in der Gasphase auf die Reaktionsgeschwindigkeit der im Washcoat
ablaufenden Propanoxidation.
Obwohl mehrere Einzelkanalmodelle monolithischer Reaktoren in den letzten zwei
Jahrzehnten entwickelt wurden, behandeln nur wenige der bis heute vero¨ffentlich-
ten Studien systematisch die Wechselwirkung zwischen Chemie und Stofftransport
bei den verschiedenen Modellen. Hierbei kann zwischen Studien von Systemen mit
hohen Reaktionsgeschwindigkeiten (z. B. bei katalytischer Verbrennung, Raja et al.
[86]) und solchen mit niedrigen Reaktionsgeschwindigkeiten (typisch fu¨r Autoabgas-
katalysatoren) unterschieden werden. Die Wechselwirkungen zwischen chemischen
Reaktionen und Stofftransportprozessen sind in beiden Fa¨llen verschieden. Das vor-
liegende Kapitel befaßt sich mit verschiedenen Ansa¨tzen zur Modellierung von Au-
toabgaskatalysatoren. Bei solchen Katalysatorsystemen wird die vollsta¨ndige Um-
setzung der Edukte aufgrund der relativ niedrigen Reaktionsgeschwindigkeiten erst
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nach einigen Zentimetern erreicht. Im Vergleich dazu erfolgt die vollsta¨ndige Um-
setzung in Kurzzeitreaktoren innerhalb weniger Millimeter ([25, 86]).
7.2 Experimentelle Untersuchung
Die vorliegende Studie basiert auf der von Schmeißer et al. [93] durchgefu¨hrte experi-
mentelle Untersuchung monolithischer Katalysatorproben. Verwendet wurde hierbei
der am Institut fu¨r Chemische Verfahrenstechnik (ICVT ) der Universita¨t Stutt-
gart entwickelte isotherme Flachbettreaktor [92]. Er besteht aus zwei Edelmetall-
halbschalen und wird durch insgesamt 16 einzeln geregelte Heizpatronen elektrisch
beheizt: jeweils acht pro Halbschale. In der unteren Schale wurde eine La¨ngsnut
eingefra¨st, in der scheibenfo¨rmige Katalysatorproben platziert werden. Die Abmes-
sungen der untersuchten Scheibchen ko¨nnen Abb. 7.1 entnommen werden. Sie sind
4 cm lang, ca. 3 cm breit und ihre Ho¨he entspricht der der Kanalreihe des 400-
cpsi-Katalysatormonolithen, aus dem sie herausgesa¨gt wurden. In der Nut werden
sechs Scheibchen eingebracht. Das Scheibchen am Zulauf ist nicht beschichtet und
dient zur Stro¨mungsbildung und zum Aufheizen des einstro¨menden Abgases. Die
restlichen fu¨nf Scheibchen sind mit katalytisch aktivem Material beschichtet. Somit
betra¨gt die untersuchte Gesamtkatalysatorla¨nge 20 cm. Zwischen Reaktorschalen
und Monolithscheibchen werden Graphitflachdichtungen mit hoher Wa¨rmeleitfa¨hig-
keit eingebracht. Die große Kontaktfla¨che sorgt fu¨r einen guten Wa¨rmeu¨bergang
zwischen Reaktor und Scheibchen, wodurch isotherme Betriebsbedingungen erzielt
werden. Seitliche Gasabzu¨ge entlang des Reaktors ermo¨glichen Konzentrationsmes-
sungen an mehreren Stellen. Dadurch lassen sich die Konzentrationsverla¨ufe unter-
suchter Spezies entlang des Katalysators ermitteln.
Bei den hier betrachteten Experimenten wurde eine synthetische Gasmischung
verwendet. Eine realita¨tsnahe Abgaszusammensezung wurde erzeugt, indem mehre-
re Einzelgasstro¨me u¨ber Massendurchflußregler in der erforderlichen Menge dosiert
Abb. 7.1: Die untersuchten 400-cpsi-Monolithscheibchen [93]
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wurden. Die untersuchte Gasmischung besteht aus CO, CO2, C3H6, H2O, NO, NO2
und N2. Hierbei repra¨sentiert die Spezies Propen die unverbrannten Kohlenwasser-
stoffe. Stickstoff dient als Restgas. Die dem Wassergehalt entsprechende Wasser-
dampfmenge wird vor dem Reaktoreintritt zugegeben. Tabelle 7.1 stellt die Zusam-
mensetzung der synthetischen Gasmischung dar. Es handelt sich um ein mageres
Gasgemisch, da die verwendete Sauerstoffkonzentration von 12 % die sto¨chiometri-
sche u¨bersteigt.
Tab. 7.1: Zusammensetzung des verwendeten synthetischen Gasgemisches [93]
H2O C3H6 CO CO2 NO NO2 O2
% ppm % % ppm ppm %
10 60 0,04 7 200 40 12
Der Reaktor wurde unter atmospha¨rischem Druck betrieben. Die fu¨r die vor-
liegende Arbeit relevanten Experimente wurden stationa¨r bei 250 und 350 ◦C
durchgefu¨hrt. Dabei sto¨mt das synthetische Gasgemisch mit einer Raumgeschwin-
digkeit von 40 000 h−1 durch den Reaktor. Die Produktkonzentrationen wurden
durch ein Meßgera¨t ermittelt, das zwei unterschiedlich ionisierende Quadrupol-
Massenspektrometer kombiniert. Dieses Meßgera¨t ermo¨glicht die parallele Realisie-
rung einer sanften sowie einer harten Ionisierung. Durch die Verwendung der harten
Ionisierung wurden die schwer ionisierbaren Spezies N2, H2 und CO2 detektiert,
wa¨hrend die restlichen Stoffe bei sanfter Ionisierung gemessen wurden.
7.3 Modellierung
7.3.1 Allgemeine Bemerkungen
Die vorliegende Studie befaßt sich mit der Rolle des Stofftransports in monolithi-
schen Katalysatoren. Hierfu¨r wurden ein-, zwei- und dreidimensionale Modelle ei-
ner stationa¨ren isothermen Kanalstro¨mung miteinander verglichen. In Abha¨ngig-
keit von der Komplexita¨t der implementierten Modelle ko¨nnen die Rechnungen
von wenigen Sekunden bis hin zu mehreren Tagen dauern. Bei der eindimensio-
nalen Modellierung des untersuchten Kanals wurden beide in Kapitel 3 pra¨sentier-
ten Pfropfenstro¨mungsmodelle verwendet: das allgemeine Plug-Flow -Modell (Ab-
schnitt 3.1.4) und das mit Stofftransportkoeffizienten erweiterte Plug-Flow -Modell
(Abschnitt 3.1.5). Die zweidimensionalen Stro¨mungen wurden mit Hilfe des axial-
symmetrischen Boundary-Layer -Modells (Abschnitt 3.1.3) und des Navier-Stokes-
Modells (Abschnitt 3.1.2) beschrieben. Mit den hier verwendeten ein- und zweidi-
mensionalen Modellen wurden zylinderfo¨rmige Kana¨le simuliert, wa¨hrend Kana¨le
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mit quadratischem Querschnitt dreidimensional modelliert wurden. In der vorlie-
genden Arbeit wurden zwei dreidimensionale Kanalgeometrien untersucht: ein qua-
dratischer Kanal mit geraden Ecken und ein quadratischer Kanal mit abgerundeten
Ecken, Abb. 7.2. Die Geometrie des letzteren ist typisch fu¨r reale Katalysatoren mit
Washcoatbeschichtung. Die dreidimensionalen Kanalstro¨mungen wurden mit Hilfe
der allgemeinen Navier-Stokes-Gleichungen (Abschnitt 3.1.1) beschrieben.
Alle sechs betrachteten Kanalstro¨mungsmodelle wurden sowohl unter der Annah-
me unendlich schnellen Stofftransports innehalb des Washcoats (Abschnitt 3.2.1) als
auch gekoppelt mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Washcoatmodell (Abschnitt 3.2.4)
simuliert. Unter mageren Bedingungen wird NO als limitierende Spezies fu¨r die NO-
Oxidation angesehen, weshalb seine Abbaugeschwindigkeit bei der Berechnung der
Effektivita¨tskoeffizienten verwendet wurde. Bei den beiden Plug-Flow -Modellen und
dem Boundary-Layer -Modell wurde die Transportlimitierung innerhalb des Wash-
coats zusa¨tzlich durch das in Abschnitt 3.2.3 pra¨sentierte eindimensionale Reaktions-
Diffusions-Modell beschrieben. Des Weiteren wurde der Washcoat bei dem zweidi-
mensionalen Navier-Stokes- und beiden dreidimensionalen Navier-Stokes-Modellen
mit Hilfe des mehrdimensionalen Reaktions-Diffusions-Ansatzes simuliert, siehe Ab-
schnitt 3.2.2. Die Diffusionskoeffizienten im Washcoat wurden nach der Bosanquet-
Formel (Gleichung 3.74) berechnet. Somit ergeben sich insgesamt 18 untersuchte
Kanalmodelle (6 Kanalstro¨mungsmodelle × 3 Washcoatmodelle). Da es sich um
die Simulation von isothermen Stro¨mungen handelt, wurden hier keine Energierhal-
tungsgleichungen gelo¨st.
Die Vorgehensweise hier ist identisch zu der in [86]. In der vorliegenden Studie
werden zusa¨tzlich dreidimensionale Kanalgeometrien untersucht und die Transport-
limitierung innerhalb des Washcoats wird durch Modelle unterschiedlicher Komple-
xita¨t beschrieben. Schließlich werden die Simulationsergebnisse mit experimentellen
Daten verglichen.
7.3.2 Verwendete Modellparameter
Die betrachteten Modelle beruhen alle auf der Annahme, daß die Eintrittsgeschwin-
digkeit des Gasgemisches in den Kanal keine radialen Gradienten aufweist. Fu¨r die
hier simulierten Temperaturen von 250 und 350 ◦C ergeben sich bei einer Raumge-
schwindigkeit von 40 000 h−1 Eintrittsgeschwindigkeiten von 8,00 bzw. 9,53 m·s−1
und kinematische Viskosita¨ten von 4,0·10−5 und 5,4·10−5 m2·s−1. Fu¨r den Durch-







Abb. 7.2: Modellierte Kanalgeometrien
mit ν als kinematische Viskosita¨t, ergeben sich Re-Zahlen von 201 (bei 250 ◦C) und
177 (bei 350 ◦C). Demzufolge kann Turbulenz bei der Modellierung vernachla¨ssigt
werden. Die Etablierung eines parabolischen Geschwindigkeitsprofils auf der Ein-
stro¨mseite wurde durch die Verwendung eines homogenen Profils am Eingang abge-
bildet.
Abbildung 7.2 verdeutlicht die untersuchten Kanalgeometrien dar. Dabei bezie-
hen sich die Teilbilder a, b und c auf die Modelle mit unendlich schellem Stoff-
transport innerhalb des Washcoats sowie auf die Simulationen mit dem Effekti-
vita¨tskoeffizienten-Modell. Die Teilbilder d, e und f beziehen sich auf die Fa¨lle, bei
denen die Transportlimitierung im Washcoat mit Hilfe von Reaktions-Diffusions-
Gleichungen beschrieben wurde. Hierbei wird eine Washcoatdicke von 0,1 mm vor-
ausgesetzt. Die Plug-Flow - und Boundary-Layer -Berechnungen wurden fu¨r die ge-
samte Kanalla¨nge durchgefu¨hrt. Aufgrund des hohen Rechenaufwands wurden nur
die ersten 4 Zentimenter des Kanals durch Navier-Stokes-Gleichungen (2D und 3D)
simuliert.
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Canu und Vecchi [17] zeigten geringe Differenzen in den Konzetrationsprofilen
entlang ganzer und segmentierter monolithischer Kana¨le. Basierend auf dieser Er-
kenntnis werden die segmentierten Kana¨le aus den in Abschnitt 7.2 beschriebenen
Experimenten als ganze Kana¨le modelliert. Bei der vorliegenden Studie ist zu beach-
ten, daß die experimentellen Ergebnisse nicht verwendet wurden, um Ru¨ckschlu¨sse
u¨ber die Genauigkeit der einzelnen Modelle zu ermo¨glichen. Sie sollen einfach zeigen,
daß die Simulationsergebnisse im Allgemeinen praktische Relevanz haben und gut
mit den experimentell ermittelten Daten u¨bereinstimmen.
Um die ein- und zweidimensionalen Zylinderkanalmodelle mit den dreidimensio-
nalen quadratischen Kanalmodellen vergleichen zu ko¨nnen, mu¨ssen folgende zwei
Bedingungen erfu¨llt werden:
- Alle Kana¨le mu¨ssen die gleiche Querschnittsfla¨che haben: A1D = A2D = A3D.
Dadurch werden gleiche Massenstro¨me durch die Kana¨le vorausgesetzt. Dem
kreisfo¨rmigen Querschnitt mit Durchmesser von 1 mm entsprechen ein qua-
dratischer Querschnitt mit geraden Ecken und von ca. 0,886 mm Seitenla¨nge
und ein quadratischer Querschnitt mit abgerundeten Ecken, ca. 0,905 mm Sei-
tenla¨ngeund einem Rundungsradius von 0.2 mm, siehe Abb. 7.2.
- Alle Kana¨le mu¨ssen die gleiche Edelmetallbeladung haben: Fcat/geo,1DP1D =
Fcat/geo,2DP2D = Fcat/geo,3DP3D, mit P1D/2D/3D als Querschnittumfang des ein-
/zwei-/dreidimensionalen Kanalmodells. Hierbei wurden die zylinderfo¨rmigen
Kanalmodelle mit Fcat/geo,1D/2D = 25 simuliert. Dieser Wert wurde durch Che-
misorptionsmessungen bestimmt [67]. Die entsprechenden Fcat/geo,3D-Werte fu¨r
die quadratischen Kana¨le ohne und mit abgerundeten Ecken betragen 22,1
bzw. 23,9.
Bei den Navier-Stokes-Simulationen mit dem mehrdimensionalen Reaktions-
Diffusions-Washcoatmodell mu¨ssen zusa¨tzlich die Permeabilita¨t α und der inertiale
Widerstand C2 ermittelt werden. Diese lassen sich aus der Ergun-Formel fu¨r Fest-












Poro¨sita¨tsmessungen lieferten einen εPore-Wert von 0,4. Fu¨r den Durchmesser der
Washcoatpartikel wurde dWP = 1 µm angenommen. Dieser Wert ist typisch fu¨r
beschichtete monolithische Abgaskatalysatoren [64]. Nach Einsetzen der εPore- und
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dWP-Werte in Gleichungen 7.2 und 7.3 erha¨lt man α = 1, 2 · 10−15 m2 fu¨r die Per-
meabilita¨t und C2 = 3, 3 · 107 m−1 fu¨r den inertialen Widerstand. Die hier berech-
nete Permeabilita¨t entspricht einem viskosen Widerstand 1/α = 8, 4 · 1014 m−2.
Mit diesen Werten fu¨r beide Widerstandsgro¨ßen ergaben sich Konvergenzschwie-
rigkeiten wa¨hrend der Simulation, weswegen wesentlich niedrigere Werte gewa¨hlt
werden mußten. Mit den neuen Werten war kein signifikanter Einfluß des konvek-
tiven Stofftransports im Washcoat feststellbar. Das rechtfertigte die Verwendung
niedriger Werte, da ho¨here Werte den Einfluß des konvektiven Stofftransports nur
zusa¨tzlich verringert ha¨tten.
Der hier verwendete Durchmesser der Washcoatporen dPore wurde experimentell
ermittelt und betra¨gt 10 nm. Er liegt im typischen Wertebereich fu¨r Meso- und
Mikroporendurchmesser von 1-10 nm [64]. Die Tortuosita¨t τ liegt u¨blicherweise im
Bereich zwischen 3 und 4. Hier wurde τ = 3 angenommen.
7.4 Numerische Modelle und verwendete
Simulationsprogramme
Die eindimensionalen Plug-Flow - und die zweidimensionalen Boundary-Layer -
Simulationen wurden mit dem Softwarepaket DETCHEM [28] durchgefu¨hrt. Die
differential-algebraischen Gleichungssysteme werden in DETCHEM mit Hilfe des
semi-expliziten Extrapolationslo¨sers LIMEX [32] gelo¨st. Die Plug-Flow -Stro¨mungen
wurden hier mit DETCHEMPLUG simuliert, die Boundary-Layer -Stro¨mungen mit
DETCHEMCHANNEL (siehe Abschnitt 5.1). Durch beide Anwendungen lassen sich
stationa¨re reaktive Kanalstro¨mungen beschreiben.
Die Boundary-Layer -Modelle wurden mit 15 Knoten in radialer Richtung diskre-
tisiert. LIMEX bestimmte die axiale Schrittweite automatisch. Die kleinsten Schritt-
weiten wurden unmittelbar nach dem Kanaleintritt berechnet, wo die ho¨chsten Kon-
zentrationsgradienten auftreten. Fu¨r die Gesamtla¨nge des Kanals von 20 cm wur-
den je nach betrachteter Temperatur und verwendetem Washcoat-Modell zwischen
200 und 500 Schritten gerechnet. Die einzige Ausnahme war die Simulation mit
dem eindimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell bei 350 ◦C, die sich als beson-
ders steif erwies und bei der eine maximale Schrittweite von 0,0005 m definiert
werden mußte. Fu¨r diese Simulation wurden ca. 800 axiale Schritte gerechnet. Der
Washcoat wurde mit 25 nicht-a¨quidistanten radialen Gitterpunkten aufgelo¨st. Die
Absta¨nde zwischen den benachbarten Gitterpunkten GAi nehmen von der Grenze
Kanalstro¨mung-Washcoat zur Kanalwand nach der Relation GAi = 1, 2GAi−1 zu.
Die Plug-Flow -Modelle wurden nur in axialer Richtung diskretisiert. Auch hier
bestimmte der Lo¨ser LIMEX die axialen Schrittweiten automatisch. Die kleinsten
Schritte wurden unmittelbar nach dem Kanaleintritt berechnet. Wa¨hrend der Si-
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mulationen mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat sowie mit dem Ef-
fektivita¨tskoeffizienten-Washcoatmodell wurden zwischen 200 und 450 Schritte ge-
rechnet, wa¨hrend derer mit dem eindimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell ca.
90. Die Auflo¨sung des Washcoats erfolgte analog zu der bei den Boundary-Layer -
Simulationen mit 25 nicht-a¨quidistanten radialen Gitterpunkten.
Die Navier-Stokes-Kanalmodelle wurden mit dem Programm FLUENT Version
6.2.16 [37] simuliert, wobei die Quellterme infolge chemischer Oberfla¨chenreaktionen
s˙iMiFcat/geo (i = 1, . . . , NG) durch benutzerdefinierte Subroutinen (UDFs) berech-
net wurden. In den Simulationen mit dem mehrdimensionalen Reaktions-Diffusions-
Washcoatmodell wurden die Diffusionskoeffizienten in der Gasphase Di,M (Gl. 3.71)
sowie imWashcoatDBosi,eff (Gl. 3.74) ebenfalls durch UDFs berechnet. Die hier verwen-
deten UDFs geho¨ren zu der Bibliothek DC4FLUENT, die Teil des Programmpakets
DETCHEM [28] ist.
FLUENT bietet zwei Mo¨glichkeiten zur Bestimmung der Geschwindigkeit inner-
halb poro¨ser Medien: Leerrohrgeschwindigkeit (superficial velocity) und physikali-
sche Geschwindigkeit (physical velocity). Die standardma¨ßig eingestellte Leerrohrge-
schwindigkeit setzt gleiche Geschwindigkeiten innerhalb und außerhalb des poro¨sen
Mediums voraus und stellt somit die Kontinuita¨t der Geschwindigkeitsvektoren
an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat sicher. Die physikalische Geschwindigkeit
beru¨cksichtigt den Geschwindigkeitsanstieg innerhalb des poro¨sen Mediums. Die
Kontinuita¨t der Geschwindigkeitsvektoren an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat
bleibt hier nicht mehr erhalten, was zu unrealistisch geringen Umsa¨tzen in den un-
tersuchten Kana¨len fu¨hrt. Infolgedessen wurde in der vorliegenden Studie mit der
Leerrohrgeschwindigkeit gerechnet.
Die zweidimensionalen Navier-Stokes-Modelle wurden mit rechteckigen finiten Vo-
lumen vernetzt. Fu¨r die einfachen Fa¨lle mit unendlich schnellem Stofftansport im
Washcoat und mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Washcoatmodell wurde ein aus
insgesamt 1616 Volumina bestehendes Gitter verwendet: 101 in axialer × 16 in ra-
dialer Richtung. Die Modelle, bei denen der Washcoat mit dem mehrdimensionalen
Reaktions-Diffusions-Ansatz modelliert wurde, wurden mit 6161 finiten Volumen
diskretisiert: 101 in axialer × 61 in radialer Richtung, davon 35 fu¨r den Washcoat
und 26 fu¨r die Gasphase.
Die dreidimensionalen Navier-Stokes-Modelle wurden alle mit finiten Hexaedervo-
lumen diskretisiert. Bei den einfachen Fa¨llen mit unendlich schnellem Stofftansport
im Washcoat und mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Washcoatmodell wurde auf-
grund der Symmetrie nur ein Viertel der Kanalgeometrie modelliert. Hierbei wurde
der Kanal mit geraden Ecken mit insgesamt 9000 finiten Volumen vernetzt: 90 in
axialer Richtung × 100 pro Querschnitt. Fu¨r den Kanal mit abgerundeten Ecken
wurde ein Netz mit 7830 Volumen verwendet: 90 in axialer Richtung × 87 pro Quer-
schnitt. Die Simulationen, bei denen auch der Washcoat modelliert wird, sind mit
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(a) (b)
Abb. 7.3: Dreidimensionale Navier-Stokes-Kanalmodelle (Gasphase und Washcoat):
(a) Quadratkanal mit geraden Ecken (b) Quadratkanal mit abgerundeten
Ecken
dem ho¨chsten Rechenaufwand verbunden, so daß nur ein Achtel der Kanalgeometrie
betrachtet wird. Das Gitter des Quadratkanals mit geraden Ecken besteht aus ins-
gesamt 47 680 finiten Volumen (Abbildung 7.3.a): 80 in axialer Richtung × 596 pro
Querschnitt, von denen 480 Volumen fu¨r den Washcoat und 116 fu¨r die Gasphase.
Der Quadratkanal mit abgerundeten Ecken wurde mit 46 800 finiten Volumen ver-
netzt (Abbildung 7.3.b): 80 in axialer Richtung × 585 pro Querschnitt (452 davon
fu¨r den Washcoat und 133 fu¨r die Gasphase).
Bei allen Navier-Stokes-Modellen wurde eine Netzverfeinerung in den Bereichen
vorgenommen, wo die ho¨chsten Gradienten der die Stro¨mung bescheibenden Va-
riablen sowie der Spezieskonzentrationen auftreten. Entlang des Kanals wurde der
Bereich unmittelbar nach dem Eintritt mit den kleinsten Volumenelementen diskre-
tisiert. In radialer Richtung wurde die Grenze Washcoat-Kanalstro¨mung (besonders
auf der Seite des Washcoats) am feinsten vernetzt. Letzteres spielte eine entschei-
dende Rolle fu¨r die Konvergenz der Lo¨sung. Wie bereits erwa¨hnt wurde, sind die
Navier-Stokes-Simulationen aufwa¨ndig, so daß nur die ersten 4 Zentimeter vom Ka-
nal modelliert wurden. Hierbei wurden alle Kanalmodelle mit den Randbedingungen
am Kanaleingang initialisiert. Die einzige Ausnahmne sind beide dreidimensionale
Berechnungen mit dem mehrdimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell bei 350 ◦C:
aufgrund von Konvergenzschwierigkeiten mussten sie mit der Lo¨sung fu¨r 250 ◦C
initialisiert werden.
Die zwei- und dreidimensionalen Geometrien und Gitter fu¨r die Navier-Stokes-
111
7 Vergleich der verschiedenen Transportmodelle zur Simulation katalytischer
Kana¨le
Simulationen wurden mit Hilfe des Preprozessors GAMBIT erstellt. Die Kontrolle
der Gitterqualita¨t in GAMBIT zeigte, daß die die Verzerrung der Volumenelemente
beschreibenden Parameter EquiSize Skew und EquiAngle Skew bei keinem Modell
den Wert 0,75 u¨berschreiten (die kritischen Werte liegen normalerweise bei 0,85-
0,9). Somit ko¨nnen Konvergenzschwierigkeiten aufgrund mangelhafter Gitterqualita¨t
ausgeschlossen werden.
7.5 Chemisches Modell
Der hier verwendete chemische Oberfla¨chenreaktionsmechanismus kann Anhang A.2
entnommen werden. Er wurde von Koop [67, 68] entwickelt und baut auf dem de-
taillierten Reaktionsmechnismus zur Simulation von Drei-Wege-Katalysatoren von
Chatterjee [18, 19] auf. Koop erga¨nzte den Chatterjee-Mechanismus durch Reaktio-
nen zwischen Stickoxid und Sauerstoff, Reduktionsreaktionen mit Wasserstoff und
Reaktionen fu¨r Wasserdampfreformierung. Daru¨ber hinaus modifizierte er bereits
vorhandene kinetische Daten, um die thermodynamische Konsistenz sicherzustel-
len. Der Mechnismus besteht aus 74 Reaktionen mit 11 Gasphasenspezies und 22
Oberfla¨chenspezies und betrachtet die dissoziative Adsorption von CH4, O2 und
H2, die nichtdissoziative Adsorption von NO, NO2, N2O, CO, CO2, C3H6, H2O
und die Desorption aller Spezies außer CH4. Temperatur und Druck im unter-
suchten Katalysator sind realtiv niedrig, so daß Gaspasenreaktionen ausgeschlos-
sen werden ko¨nnen. Die Plausibilita¨t dieser Annahme wurde durch mehrere Studien
[3, 17, 73, 86] besta¨tigt. Der verwendete Mechnismus besteht aus zum gro¨ßten Teil
reversiblen Reaktionen, die grob in folgende vier Gruppen zusammengefaßt werden
ko¨nnen:
- Oxidation der Kohlenwasserstoffe,
- Umsetzung des Kohlenmonoxids,
- Umsetzung der Stickoxide,
- Reaktionen unter Beteiligung von Hydroxylspezies
Abgase von Verbrennungmotoren bestehen u¨blicherweise aus mehr als 100 ver-
schiedenen Kohlenwasserstoffen. Im vorliegenden Mechanismus wurden C3H6 und
CH4 als repra¨sentative Spezies fu¨r die Kohlenwasserstoffe angenommen. Propen
zeichnet sich durch leichte Dosierbarkeit aus, weshalb er ha¨ufig bei experimentel-
len Untersuchungen verwendet wird [93]. Durch diese Spezies werden die reaktiven
Kohlenwasserstoffe wie Olefine und Aromaten beru¨cksichtigt, wa¨hrend Methan die
weniger reaktiven Spezies wie Alkane repra¨sentiert. In dieser Untersuchung spielt
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die irreversible Adsorption von Methan (Reaktion 5) keine Rolle, da diese Spezi-
es im eintretenden Gasgemisch nicht vorhanden ist. Die Propenoxidation erfolgt
auf zwei Reaktionspfaden. Der erste Pfad beschreibt die molekulare Adsoption von
C3H6, bei der sich C3H5(Pt) durch Abspaltung eines Wasserstoffatoms bildet. In den
nachfolgenden Schritten werden die C-C-Bindungen gebrochen und die entstehenden
Kohlenwasserstofffragmente zu CO(Pt), CO2(Pt) und H2O(Pt) oxidiert. Der zweite
Pfad betrachtet die dissoziative Adsorption auf Platin (im Mechanismus bezeichnet
als Pt1): ein Wasserstoffatom spaltet sich dabei ab und reagiert mit einem adsor-
bierten Sauerstoffatom zu einer Hydroxylspezies, OH(Pt). In der Literatur konnte
keine Information u¨ber den weiteren Verlauf der Oxidation gefunden werden, so daß
er nach der Reaktion zu C3H4(Pt1) durch eine globale Reaktion (36) beschrieben
wurde, bei der C(Pt) und OH(Pt) direkt entstehen. Des Weiteren wurde hier ein
Langmuir-Hinschelwood -Reaktionsschema verwendet, um die CO-Oxidation zu CO2
zu beschreiben. Die Oxidation von NO wurde durch Kombination eines Langmuir-
Hinschelwood - und eines Eley-Rideal -Reaktionsschema (siehe auch Abschnitt 4.2.4)
in Betracht gezogen. Gleichgewichtsberechnungen zeigten, daß unter mageren Be-
triebsbedingungen bis ca. 320 ◦C die NO-Oxidation zu NO2 kinetisch limitiert und
ab 320 ◦C thermodynamisch limitiert ist [68].
Der hier verwendete Mechanismus wurde mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-
Modell und NO als limitierender Spezies entwickelt, d. h. er ist nicht vollsta¨ndig
intrinsisch: ein mit Diffusion u¨berlappender Effekt steckt im Mechanismus.
Aufgrund der mageren Betriebsbedingungen im untersuchten Katalysator spielen
Reaktionen mit H2 und N2O in der vorliegenden Studie praktisch keine Rolle.
7.6 Vergleich der katalytischen Kanalmodelle
7.6.1 Simulationen mit unendlich schnellem Stofftransport
innerhalb des Washcoats
In der vorliegenden Studie werden die Konzentrationsprofile aus den zwei- und drei-
dimensionalen Simulationen mit den eindimensionalen Konzentrationsverla¨ufen der
beiden Plug-Flow -Modelle sowie mit den experimentellen Daten verglichen, indem
die u¨ber den jeweiligen Kanalquerschnitt gemittelten Molenbru¨che X¯i berechnet





bestimmen, wobei Gleichung 3.32 die gemittelten Massenbru¨che Y¯i liefert. Abbildung
B.1 stellt den Vergleich zwischen den Plug-Flow -Modellen ohne und mit Stofftrans-
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portkoeffizienten und den zweidimensionalen Boundary-Layer - und Navier-Stokes-
Modellen dar. Hierbei werden die Konzentrationen der untersuchten Spezies in ppm
angegeben, d. h. X¯i wird mit 10
6 multipliziert. Alle Berechnungen bei 250 ◦C zei-
gen, daß im letzten Fu¨nftel des Kanals (z ≈ 16 cm) keine signifikanten A¨nderungen
in den Konzentrationsverla¨ufen auftreten. Daru¨ber hinaus liefern die vier Modelle
gleiche Konzentrationen am Katalysatorausgang: C3H6 wird vollsta¨ndig verbraucht,
die Konzentration von NO betra¨gt 14 ppm und die von NO2 225 ppm. Aufgrund
der fehlenden Transportlimitierung bei dem allgemeinen Plug-Flow -Modell werden
die Spezies deutlich schneller umgesetzt bzw. gebildet als bei den restlichen drei
Modellen. C3H6 wird beispielsweise bei diesem Modell innerhalb des ersten Zen-
timeters der Kanalla¨nge umgesetzt, bei den anderen drei erst bei z ≈ 4 cm. Das
Boundary-Layer -Modell und das Navier-Stokes-Modell, mit dem nur die ersten vier
Zentimeter der Stro¨mung simuliert wurden, stimmen gut u¨berein. Die Erweiterung
des Plug-Flow -Modells durch Stofftransportkoeffizienten fu¨hrt ebenfalls zu Konzen-
trationsverla¨ufen, die identisch mit denen der beiden zweidimensionalen Modelle
sind.
A¨hnliche Abha¨ngigkeiten ergeben sich bei 350 ◦C. Bei der Simulation mit dem
einfachen Plug-Flow -Modell werden C3H6 und NO am schnellsten verbraucht bzw.
NO2 am schnellsten gebildet. Der vollsta¨ndige Vebrauch von C3H8 erfolgt innerhalb
von wenigen Millimetern mit diesem Modell und bei z ≈ 5 cm bei den restlichen Mo-
dellen. Man stellt weiterhin fest, daß das erweiterte Plug-Flow -Modell praktisch die
gleichen axialen NO- und NO2-Konzentrationsverla¨ufe wie die beiden zweidimensio-
nalen Modelle liefert. Von z ≈ 7 cm bis zum Kanalausgang werden keine weiteren
A¨nderungen in den Konzentrationen dieser zwei Spezies beobachtet. Im Vergleich
zu den Simulationen bei 250 ◦C wird hier weniger NO umgesetzt bzw. NO2 gebildet:
die Stickoxidkonzentartion am Ausgang betra¨gt ca. 74 ppm, die des Stickstoffdioxids
166 ppm.
Die mit Hilfe des Boundary-Layer - und des Navier-Stokes-Modells ermittelten
zweidimensionalen Konzentrationsprofile bei 250 ◦C sind in Abbildung B.2 vergli-
chen. Die Profile sehen identisch aus, was auf den vernachla¨ssigbaren Einfluß der
axialen Diffusion hinweist. Im Gegesatz dazu spielt die radiale Diffusion entlang des
Kanals eine wichtige Rolle: in radialer Richtung werden hohe Konzentrationsgra-
dienten beobachtet. A¨hnliche Schlußfolgerungen ko¨nnen aus den Berechnungen bei
350 ◦C ebenfalls gezogen werden.
Abbildung B.3 stellt den Vergleich zwischen der zweidimensionalen Navier-Stokes-
Simulation und beiden dreidimensionalen Navier-Stokes-Berechnungen bei 250 ◦C
dar. Die Konzentrationsverla¨ufe der untersuchten Spezies stimmen sowohl hier als
auch bei 350 ◦C sehr gut u¨berein. Die maximalen Differenzen u¨bersteigen nicht
1-2 ppm.
Der Vergleich zwischen den Bedeckungsprofilen von O(Pt), CO(Pt) und NO(Pt),
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die mit beiden Plug-Flow -Modellen, dem Boundary-Layer -Modell und dem zweidi-
mensionalen Navier-Stokes-Modell fu¨r 250 ◦C berechnet wurden, kann Abbildung
B.4 entnommen werden. Die gewa¨hlten Oberfla¨chenspezies zeichnen sich durch hohe
Bedeckungsgrade entlang des Kanals aus. Die Bedeckungen von CO2(Pt), C3H6(Pt),
H2O(Pt), N(Pt) und NO2(Pt) sind relativ gering (<0,1 %), weshalb diese Spezies in
der vorligenden Studie nicht betrachtet werden. Aufgrund des Sauerstoffu¨berschus-
ses bei den hier simulierten mageren Betriebsbedingungen ist die Katalysatorfla¨che
hauptsa¨chlich mit Sauerstoff (∼ 97, 4 %) bedeckt. CO(Pt) wird innerhalb der ersten
fu¨nf Zentimenter zu CO2(Pt) oxidiert. Der Anteil der durch NO-Moleku¨le belegten
Oberfla¨chenpla¨tze nimmt zuna¨chst in Stro¨mungsrichtung zu und erreicht ein Maxi-
mum bei z ≈ 1 cm. Bis zu dieser axialen Position u¨berwiegt die Adsorption von NO
u¨ber die Bildung von N(Pt) und NO2(Pt). Danach beginnt die NO(Pt)-Bedeckung
kontinuierlich zu sinken. Am Katalysatorausgang betra¨gt sie ca. 0,1 %. Der Anteil
der freien Oberfla¨chenpla¨tze und der durch Hydroxylspezies belegten Pla¨tze neh-
men ebenso in Stro¨mungsrichtung zuna¨chst zu. Nach Erreichen eines Maximalwerts
von 1,2 % bei z ≈ 12 cm bleiben die OH(Pt)- und Pt(S)-Bedeckungen bis zum
Katalysatorausgang konstant.
Abbildung B.4 veranschaulicht die Rolle der radialen Diffusion in der Gasphase bei
der Modellierung monolithischer Kanalstro¨mungen. Infolge des unendlich schnellen
radialen Stofftansports beim einfachen Plug-Flow -Modell ko¨nnen die katalytischen
Reaktionen in einem ku¨rzeren Kanalsegment abgeschlossen werden als bei den rest-
lichen drei Modellen. Das erweiterte Plug-Flow -Modell, das Boundary-Layer -Modell
und das Navier-Stokes-Modell beru¨cksichtigen die radiale Transportlimitierung und
liefern identische Bedeckungsprofile. Bei 350 ◦C sind die Differenzen zwischen den
Bedeckungsverla¨ufen der einfachen Plug-Flow -Simulation und der anderen drei Si-
mulationen im Allgemeinen geringer als bei 250 ◦C, was auf die Intensivierung des
a¨ußeren Stofftransports mit der Erho¨hung der Temperatur zuru¨ckzufu¨hren ist.
7.6.2 Simulationen mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell
Die mit den beiden Plug-Flow -Modellen und den zweidimensionalen Boundary-
Layer - und Navier-Stokes-Modellen simulierten Konzentrationsprofile sind Abbil-
dung B.5 zu entnehmen. Man stellt fest, daß die Verwendung von NO als repra¨sen-
tative Spezies bei der Berechnung der Effektivita¨tskoeffizienten praktisch keinen
Einfluß auf die Umsetzung von C3H6 hat: die Spezies wird innerhalb der ersten zwei
Zentimeter (einfaches Plug-Flow -Modell) bzw. der ersten 7-8 Zentimenter (die rest-
lichen drei Modelle) vollsta¨ndig verbraucht. Im Gegensatz dazu wird die Umsetzung
von NO sowie die Bildung von NO2 durch den Effektivita¨tskoeffizienten-Ansatz stark
beeinflußt. Katalytische Reaktionen unter Beteiligung der beiden Spezies verlaufen
bei 250 ◦C entlang der gesamten Kanalla¨nge. Analog zu Abschnitt 7.6.1 erkennt man,
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daß NO und NO2 bei der einfachen Plug-Flow -Simulation am schnellsten gebildet
bzw. verbraucht wird. Die Differenzen zwischen den Lo¨sungen, die dieses Modell
und die restlichen drei Modelle liefern, sind geringer als die im Fall ohne Diffusi-
onslimitierung innerhalb des Washcoats. Bei unendlich schnellem Stofftransport im
poro¨sen Medium ergeben sich Maximaldifferenzen von 30-35 ppm fu¨r die beiden
untersuchten Temperaturen. Die Maximaldifferenz zwischen den Simulationen mit
Effektivita¨tskoeffizienten u¨bersteigen nicht 12-13 ppm bei 250 ◦C und bei 350 ◦C be-
tra¨gt sie 7-8 ppm. Daraus kann geschlossen werden, daß die Transportlimitierung im
beschichteten monolithischen Kanal haupsa¨chlich durch die Diffusion im Washcoat
und nicht durch die radiale Diffusion in der Gasphase bestimmt wird.
Bei 350 ◦C wird partielles Gleichgewicht zwischen NO und NO2 bei z ≈ 16 cm
erreicht. Wie erwartet stimmen die Konzentrationen der beiden Spezies am Kanal-
ausgang mit denen aus Abschnitt 7.6.1 u¨berein.
Abbildung B.6 zeigt, daß das zweidimensionale Navier-Stokes- und beide dreidi-
mensionalen Navier-Stokes-Modelle identische Konzentrationsverla¨ufe liefern. Hier-
bei sind die C3H6- und NO-Konzentrationen aus der zweidimensionalen Simulation
ein bißchen ho¨her und die NO2-Konzentration ein bißchen niedriger als die jeweiligen
Konzentrationen aus den dreidimensionalen Simulationen. Die maximale Differenz
liegt in der Gro¨ßenordnung 2-3 ppm und kann als vernachla¨ssigbar betrachtet wer-
den.
Die Oberfla¨chenbedeckungen der Spezies O(Pt), CO(Pt) und NO(Pt) sind in Ab-
bildung B.7 dargestellt. Wie im Abschnitt 7.6.1 unterscheidet sich die Lo¨sung der
einfachen Plug-Flow -Simulation bei 250 ◦C betra¨chlich von den restlichen drei. Der
Unterschied bei 350 ◦C ist geringer. Das Effektivita¨tskoeffizienten-Modell wirkt sich
auf die Bedeckungsprofile von O(Pt) und NO(Pt) aus, indem es die jeweiligen Kurven
aus der Simulation ohne Diffusionslimitierung innerhalb des Washcoats (siehe Abb.
B.4) derart
”
ausdehnt“, daß beide Spezies ihre Gleichgewichzuskonzentrationen bis
hin zum Kanalausgang nicht erreichen. Der Einfluß auf CO(Pt) ist nicht so signi-
fikant: bei 250 ◦C wird diese Spezies innerhalb von 3 (einfaches Plug-Flow -Modell)
bzw. 7 Zentimetern (die restlichen Modelle) nach dem Kanaleintritt komplett ver-
braucht.
7.6.3 Simulationen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen
Die Differenzen zwischen den einfachen Plug-Flow -Simulationen und den restlichen
drei Simulationen nehmen deutlich ab, wenn das Kanalmodell mit den Reaktions-
Diffusions-Modellen gekoppelt wird. Das kann durch die sta¨rker limitierende Wir-
kung der Diffusion innerhalb des Washcoats im Vergleich zum radialen Stofftrans-
port in der Gasphase erkla¨rt werden. Fu¨r die hier untersuchten Spezies ergeben sich
Differenzen von maximal 5-6 ppm zwischen den einzelnen Modellen bei 250 ◦C aus
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Abbildung B.8. Bei 350 ◦C betra¨gt die maximale Differenz ca. 10 ppm fu¨r C3H6
bzw. 5 ppm fu¨r NO und NO2. Die Diffusion im poro¨sen Medium verlangsamt die
Umsetzung/Bildung der Gasphasenspezies betra¨chtlich. C3H6 wird erst am Kanal-
ausgang verbraucht (250 ◦C) bzw. bei z ≈ 12 cm (350 ◦C). Fu¨r NO und NO2 ist die
simulierte Kanalla¨nge bei beiden Temperaturen zu kurz, damit sie einen partiellen
Gleichgewichtszustand erreichen ko¨nnen.
Der Vergleich zwischen der zylindersymmetrischen und beiden quadratischen
Navier-Stokes-Modellen zeigt auch hier eine sehr gute U¨bereinstimmung, wobei
die maximalen Differenzen 1 ppm nicht u¨bersteigen, siehe Abb. B.9. Die einzige
Ausnahme ist die Konzentration von Propen bei 350 ◦C. Im Gegensatz zu den Be-
rechnungen ohne Diffusionslimitierung (Abb. B.3) und mit Effektivita¨tskoeffizienten
(Abb. B.6), wo die dreidimensionalen Modelle ein bißchen niedrigere Werte als das
zweidimensionale liefern, ist hier die mit dem zweidimensionalen Modell ermittelte
C3H6-Konzentration ho¨her als die anderen zwei. Dabei nimmt die Differenz entlang
des Kanals kontinuierlich zu und am Kanalausgang erreicht sie 4 ppm.
Die mit Hilfe der eindimensionalen und zweidimensionalen Reaktions-Diffusions-
Modelle berechneten Bedeckungsprofile von Pt(S), O(Pt), CO(Pt) und NO(Pt) sind
fu¨r 250 ◦C in Abbildung B.10 verglichen. Die pra¨sentierten Ergebnisse sind aus der
Boundary-Layer -Simulation mit dem eindimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell
und aus der zweidimensionalen Navier-Stokes-Simulation mit zweidimensionalem
Reaktions-Diffusions-Modell. Beide Berechnungen liefern identische zweidimensio-
nale Bedeckungsprofile, bei denen wesentlich ho¨here radiale als axiale Gradienten
beobachtet werden. Der Abbildung kann entnommen werden, daß der Anteil der
freien Oberfla¨chenpla¨tze in radialer Richtung steigt, bis ein konstanter Wert von 1,2
% nach 15 µm erreicht wird. Dieser Wert entspricht dem bereits in Abschnitt 7.6.1
erwa¨hnten Maximalanteil von Pt(S). Die NO(Pt)-Bedeckung nimmt zuna¨chst in ra-
dialer Richtung zu, nach ca. 10-20 µm fa¨ngt sie an zu sinken, bis sie einen konstanten
Wert von 0,1 % erreicht. Auch dieser Wert stimmt mit dem Gleichgewichtswert aus
Abschnitt 7.6.1 u¨berein. Man erkennt, daß die axialen Bedeckungsprofile bei den Si-
mulationen ohne Diffusionslimitierung innerhalb des Washcoats und die hier ermit-
telten radialen Bedeckungsverla¨ufe identisch sind. Im ersten Fall wird die La¨ngens-
kala des Problems durch den konvektiven Transport in der Gasphase bestimmt, im
zweiten Fall durch die Diffusionsgeschwindigkeit im poro¨sen Medium. Die Verteilung
von O(Pt) und CO(Pt) im Washcoat ist gleichma¨ßig: hohe Bedeckungsgradienten
werden nur in unmittelbarer Na¨he zur Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat beobachtet.
Abbildung B.11 stellt die sich aus den zweidimensionalen Boundary-Layer - und
Navier-Stokes-Simulationen ergebenden radialen Konzentrationsprofile der unter-
suchten Spezies bei z = 1 cm dar. Die graue Fla¨che auf der rechten Seite der Dia-
gramme bezeichnet die Washcoat-Zone. Die Boundary-Layer - und Navier-Stokes-
Lo¨sung stimmen bei 250 ◦C sowohl in der Gasphase als auch im Washcoat gut
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u¨berein: die ho¨chsten Differenzen liegen unter 4 ppm und treten nahe der Grenze
Kanalstro¨mung-Washcoat (auf der Washcoatseite) auf. Letzteres ist zu erwarten,
da in diesem Bereich die ho¨chsten Konzentrationsgradienten auftreten. C3H6 wird
innerhalb der ersten 20 µm der poro¨sen Schicht umgesetzt, wa¨hrend NO und NO2
entlang der gesamten Washcoatdicke reagieren.
Bei 350 ◦C sind die Konzentrationsgradienten an der Grenze Kanalstro¨mung-
Washcoat (auf der Washcoatseite) ho¨her und die Differenzen zwischen den
Boundary-Layer - und Navier-Stokes-Lo¨sungen fu¨r NO und NO2 betragen 6-7 ppm.
In den Bereichen mit kleinen Gradienten nehmen die Differenzen ab: in der Gaspha-
se u¨bersteigen sie nicht 2 ppm unabha¨ngig von der Spezies und der untersuchten
Temperatur.
7.6.4 Vergleich zwischen Simulationen mit verschiedenen
Washcoat-Modellen und Experiment.
Wie bereits erwa¨hnt, wurden aufgrund des hohen Rechenaufwands nur die ers-
ten vier Zentimeter der Kanalla¨nge mit dem detaillierten Navier-Stokes-Modell si-
muliert. In den vorherigen Abschnitten 7.6.1-7.6.3 wurde jedoch gezeigt, daß die
Boundary-Layer -Simulationen identische Konzentrationsverla¨ufe wie die Navier-
Stokes-Simulationen sowohl in der Gasphase als auch imWashcoat liefern. Demzufol-
ge wurden die Ergebnisse aus den Boundary-Layer -Berechnungen fu¨r den Vergleich
mit den experimentellen Daten ausgewa¨hlt. Die gemessenen und die berechneten
Konzentrationen der untersuchten Spezies sind in Abb. B.12 verglichen. Daru¨ber
hinaus stellt die Abbildung den Vergleich zwischen den hier verwendeten Washcoat-
Modellen dar. Die Experimente zeigen eine durch CO und C3H6 verursachte leichte
Inhibierung der NO-Oxidation und der NO2-Bildung. Die Simulationen mit Effek-
tivita¨tskoeffizienten und mit dem Reaktions-Diffusionsmodell weisen ebenfalls auf
eine Inhibierung bei 250 ◦C hin: im ersten Zentimeter des Kanals bleiben die Kon-
zentrationen der beiden Spezies nahezu konstant. Der Abbildung kann weiterhin
entnommen werden, daß das Effektivita¨tskoeffizienten-Modell keinen signifikanten
Einfluß auf die C3H6-Umsetzung hat. Die sich aus den Berechnungen mit unendlich
schnellem Transport im Washcoat und mit Effektivita¨tskoeefizienten ergebenden
Konzentrationsverla¨ufe von Propen stimmen sowohl miteinander als auch mit dem
Experiment gut u¨berein. Die C3H6-Kurve aus der Simulation mit dem Reaktions-
Diffusion-Modell liegt hingegen wesentlich ho¨her: bei 250 ◦C weicht sie von dem
gemessenen Verlauf ab, wa¨hrend bei 350 ◦C sie mit ihm besser u¨bereinstimmt als
die anderen zwei simulierten Kurven. Die Berechnung ohne Transportlimitierung im
Washcoat liefert deutlich schnellere Umsetzung von NO und Bildung von N2 als die
experimentell ermittelten Daten. Die sich aus den Simulationen mit Transportlimi-
tierung im Washcoat ergebenden Lo¨sungen fu¨r beide Spezies stimmen bei 250 ◦C
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sowohl miteinander als auch mit dem Experiment gut u¨berein. Bei 350 ◦C weichen
beide Lo¨sungen voneinander ab, wobei die mit dem Reaktions-Diffusions-Modell
na¨her zu den gemessenen Daten als die mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell
liegt. Die berechneten NO- und NO2-Konzentrationen sind unaba¨ngig vom verwen-
deten Washcoat-Modell ho¨her als die experimentell ermittelten.
Aus den in Abbildung B.12 pra¨sentierten Ergebnissen kann geschlossen werden,
daß das fundierte Versta¨ndnis der in Abgaskatalysatoren ablaufenden Prozesse eine
detaillierte Betrachtung des Stofftransports im Washcoat erfordert. Man stellt fest,
daß die Simulation mit dem rechenaufwendigen Reaktions-Diffusions-Modell die ex-
perimentellen Daten am besten reproduziert. Durch die Verwendung eines nulldi-
mensionalen Effektivita¨tskoeffizienten-Modells la¨ßt sich die Diffusionslimitierung im
poro¨sen Medium zwar beru¨cksichtigen, hierbei ist jedoch Vorsicht bei der Auswahl
der repra¨sentativen Spezies geboten. In der vorliegenden Studie wurden die Effekti-
vita¨tskoeffizienten bezogen auf NO berechnet, was zu einer guten U¨bereinstimmung
der Lo¨sung mit der mit dem Reaktions-Diffusions-Modell fu¨hrt. Simulationen mit
dem ha¨ufig als repra¨sentative Spezies verwendeten Kohlenmonoixid prognostizieren
beispielsweise eine unplausibel hohe Transportlimitierung: die Konzentrationen von
C3H6 und NO entlang des Kanals liegen wesentlich ho¨her bzw. die von NO2 we-
sentlich tiefer als die in Abbildung B.12 dargestellten simulierten und gemessenen
Verla¨ufe.
Abbildung B.13 vergleicht die mit Hilfe des Boundary-Layer -Modells ermittelten
Konzentrationsprofile der untersuchten Spezies fu¨r den Fall ohne Transportlimitie-
rung im Washcoat und fu¨r den Fall der Kopplung mit dem Reaktions-Diffusions-
Modell bei 250 ◦C. Der Einfluß der Diffusionslimitierung durch den Washcoat ist
ersichtlich: der Reaktions-Diffusions-Ansatz zeigt eine betra¨chlich verlangsamte Um-
setzung von C3H6 und NO bzw. Bildung von NO2 entlang der Kanalla¨nge. Bei den-
selben Bedingungen liefert die jeweilige Simualtion mit dem Effektivita¨tskoeffizieten-
Modell ein Konzentrationsprofil von Propen, der diesem aus der Berechnung ohne
Tranpsortlimitierung a¨hnlich ist. Im Gegensatz dazu sind die Profile der beiden
Stickoxide, NO und NO2, identisch mit diesen aus der Simulation mit dem Reaktions-
Diffusions-Modell.
Der Vergleich zwischen den Bedeckungsverla¨ufen von O(S), CO(S) und NO(S)
aus den Simulationen mit unendlich schnellem Transport und mit dem Effekti-
vita¨tskoeffizienten-Modell kann Abbildung B.14 entnommen werden. Man stellt fest,
daß die durch beide Modelle ermittelten Bedeckungen entlang des Kanals zu gleichen
Gleichgewichtswerten konvergieren, wobei die Lo¨sung mit Effektivita¨tskoeffizienten
fu¨r alle Oberfla¨chenspezies den entsprechenden Wert fru¨her erreicht. Der Einfluß
der durch Effektivita¨tskoeffizienten beschriebenen Transportlimitierung ist hierbei
am deutlichsten bei der NO(S)-Bedeckung zu erkennen: bei 250 ◦C prognostiziert
die Berechnung mit Effektivita¨tskoeffizienten, daß heterogene Reaktionen unter Be-
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teiligung von NO(S) bis hin zum Kanalausgang stattfinden.
7.6.5 Dreidimensionale Transporteffekte
Die gemittelten Konzentrationsverla¨ufe der untersuchten Spezies aus den zwei- und
dreidimensionalen Navier-Stokes-Berechnungen wurden bereits in den Abschnitten
7.6.1-7.6.3 verglichen. Dort wurde gezeigt, daß die Lo¨sungen fu¨r C3H6, NO und NO2
aus den axialsymmetrischen Simulationen mit denen der dreidimensionalen Simu-
lationen gut u¨bereistimmen. Abbildung B.15 pra¨sentiert die Konzentrationsprofile
im Quadratkanal mit geraden Ecken bei 250 ◦C, die unter der Annahme unendlich
schnellen Stofftransports im Washcoat (Teilbilder a, c und e) und durch Kopplung
mit dem dreidimensionalen Reaktions-Diffusions-Modell (Teilbilder b, d unf f) er-
mittelt wurden. Die Konturplots stellen ein Viertel der Gasphasenstro¨mung dar.
Aus Gru¨nden der Anschaulichkeit wurden die Konzentrationsverla¨ufe innerhalb des
Washcoats im Fall des dreidimensionalen Reaktions-Diffusions-Modells hier nicht
gezeigt. Abbildung B.16 pra¨sentiert den selben Vergleich fu¨r den Quadratkanal mit
abgerundeten Ecken. Aus beiden Bildern folgt, daß die Umsetzung von C3H6 und NO
bzw. Bildung von NO2 in den Ecken am schnellsten erfolgt. Das ist zu erwarten, weil
in diesen Bereichen die Beitra¨ge der senkrecht zueinander stehenden Grenzfla¨chen
sich u¨berlagern. Die Umsetzung bzw. Bildung der untersuchten Spezies nimmt mit
zunehmendem Abstand von den Ecken ab und erreicht in der Mitte der Kanalsei-
ten das Minimum. Dieser Effekt ist bei den Kanalmodellen mit geraden Ecken mit
dem Reaktions-Diffusions-Modell sta¨rker ausgepra¨gt. Die Geometrie des Kanals mit
abgerundeten Ecken na¨hert sich der eines Zylinderkanalmodells, bei dem der Effekt
infolge der axialen Symmetrie nicht mehr auftritt.
Der oben beschriebene Effekt kann auch in Abbildung B.17 gesehen werden. Die
Konturplots zeigen die Konzentrationsverla¨ufe der drei untersuchten Spezies im Ka-
nalquerschnitt bei z = 1 cm fu¨r die folgenden vier Fa¨lle:
- Kanalmodell mit abgerundeten Ecken gekoppelt mit dem Reaktions-
Diffusions-Modell (oben links, siehe auch Abb. 7.2.f),
- Kanalmodell mit abgerundeten Ecken und unendlich schnellem Stofftransport
innerhalb des Washcoats (unten links, siehe auch Abb. 7.2.e),
- Kanalmodell mit geraden Ecken gekoppelt mit dem Reaktions-Diffusions-
Modell (oben rects, siehe auch Abb. 7.2.c),
- Kanalmodell mit geraden Ecken und unendlich schnellem Stofftransport in-
nerhalb des Washcoats (unten rechts, siehe auch Abb. 7.2.b).
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Von jedem der aufgefu¨hrten Modelle wird je ein Viertel dargestellt, wobei beide
schwarzen Linien die Symmtriefla¨chen bezeichnen. Die Berechnungen mit unendlich
schnellem Stofftransport im Washcoat liefern a¨hnliche Konzentrationsprofile: in der
Na¨he von der Kanalmitte sind die Konturlinien kreisfo¨rmig. Mit zunehmender En-
fernung von der Kanalmitte gehen die Konturlinien in geradlinige Segmente u¨ber. Im
Fall des mit dem Reaktions-Diffusions-Modell gekoppelten Kanalmodells mit gera-
den Ecken wird ebenfalls ein U¨bergang von kreisfo¨rmigen zu geradlinigen Konturen
beobachtet. Bei dem Kanalmodell mit abgerundeten Ecken und unendlich schnellem
Stofftransport bleiben dagegen die Konturlinien in der Gasphase kreisfo¨rmig. Dies
ist auf das Zusammenspiel folgender zwei Faktoren zuru¨ckzufu¨hren:
- die Geometrie des Kanals mit abgerundeten Ecken weist A¨hnlichkeit zu der
eines Zylinderkanals auf,
- die Transportlimitierung im poro¨sen Washcoat u¨berwiegt u¨ber die in der Gas-
phase.
Den Simulationen mit dem Reaktions-Diffusions-Modell ist zu entnehmen, daß im
Washcoat die Konturlinien konstanter Konzentration parallel zur Grenzfla¨che Ka-
nalstro¨mung-Washcoat verlaufen. Propen wird hierbei innerhalb von wenigen Mikro-
metern verbraucht, wa¨hrend NO und NO2 erst in einer Entfernung von 30-40 µm
von der Grenzfla¨che Kanalstro¨mung-Washcoat vollsta¨ndig umgesetzt bzw. gebildet
werden.
7.6.6 Vergleich der Rechenzeiten
Tabellen 7.2 und 7.3 pra¨sentieren die sich bei den hier betrachteten Simulationen
ergebenden Rechenzeiten. Alle Berechnungen wurden mit AMD Athlon(tm) 64 X2
Dual Core Processor 4200+ (2.2 GHz, 2 GB RAM) unter Suse Linux 9.3 durch-
gefu¨hrt. Man stellt fest, daß die Simulationen ohne Transportlimitierung im Wash-
coat und mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell einen a¨hnlichen Rechenaufwand
erfordern: Sekunden bei den Plug-Flow - und Boundary-Layer -Modellen, 20-30 Mi-
nuten bei dem zweidimensionalen Navier-Stokes-Modell und 5-7 Stunden bei den
dreidimensionalen Navier-Stokes-Modellen.
Die Berechnungen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen dauern wesentlich
la¨nger. Beiden Tabellen ist zu entnehmen, daß die zwei- und dreisimensionalen Pro-
bleme bei 350 ◦C aufgrund ihrer gro¨ßeren Steifheit wesentlich rechenaufwa¨ndiger
als die bei 250 ◦C sind. Die dreidimensionalen Simulationen bei 350 ◦C mußten
mit den ensprechenden Lo¨sungen fu¨r 250 ◦C initialisiert werden, weil die Initia-
lisierung mit den Eingangsbedingungen zu Konvergenzschwierigkeiten fu¨hrte. Die
zweidimensionalen Navier-Stokes-Simulationen dauerten ca. 13 Stunden bei 250 ◦C
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bzw. 43 Stunden bei 350 ◦C. Die dreidimensionalen Simulationen dauerten einige
Tage. Solche relativ langen Rechenzeiten sind bedingt durch die hohe Volumenele-
mentendichte an der Grenze Kanalstro¨mung-Washcoat. In diesem Bereich mußte
eine feine Vernetzung vorgenommen werden, um die Konvergenz der Lo¨sung zu
gewa¨hrleisten. Der Rechenaufwand bei den Plug-Flow -Modellen gekoppelt mit dem
Reaktions-Diffusions-Modell liegt fu¨r beide Temperaturen in der selben Gro¨ßenord-
nung: 10-12 Minuten.
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Die Technologien zur katalytischen Abgasnachbehandlung werden heutzutage in
Hinsicht der sich sta¨ndig verscha¨rfenden Emissionsgrenzwerte und der steigenden
Preise von Edelmetallen kontinuierlich weiterentwickelt und optimiert. Hierfu¨r ist ein
gutes Versta¨ndnis der in den Katalysatorsystemen ablaufenden Prozesse erforder-
lich. Numerische Simulatonen erweisen sich als ein hilfreiches Werkzeug zur Unter-
suchung des komplexen Wechselspiels dieser Prozesse. Gegenstand der vorliegenden
Arbeit war die numerische Modellierung monolithischer Abgaskatalysatoren, indem
diverse Prozeßparameter, Transportmodelle sowie elementare heterogene Reaktions-
mechanismen, die den exakten Ablauf der chemischen Vorga¨nge auf molekularer
Ebene beschreiben, betrachtet werden. Die Simulationen wurden unter Verwendung
von DETCHEM durchgefu¨hrt. Dieses Programmpaket bietet Schnittstellen zu de-
taillierten Tansport- und Reaktionsmodellen, die mit verschiedenen u¨bergeordneten
Reaktormodellen gekoppelt werden ko¨nnen. Dadurch ist es mo¨glich, sowohl stati-
ona¨re reaktive Stro¨mungen in Einzelkana¨len als auch das transiente Verhalten des
gesamten monolithischen Katalysators zu beschreiben.
Zuna¨chst wurde im Rahmen einer Kooperation mit der Firma Emitec GmbH eine
Parameterstudie durchgefu¨hrt, die sich mit dem Einfluß verschiedener Modellpa-
rameter auf die Umsetzung der Schadstoffkomponenten im Abgaskatalysator be-
faßt. Die Untersuchung stellt die Grundlagen der heutzutage verbreiteten Kataly-
satoren mit geschlossen-zelligen laminaren sowie mit radial-offenen
”
turbulenten“
Kana¨len dar und zeigt, daß fu¨r ein hocheffektives Katalysatorsystem eine Optimie-
rung bezu¨glich aller Teilschritte der heterogenen Katalyse erforderlich ist. Das tran-
siente Verhalten des Gesamtmonolithen und die Temperaturverteilung in den einzel-
nen Monolithkana¨len waren hier nicht relevant, so daß nur ein stationa¨rer isothermer
Zylinderkanal betrachtet wurde. Untersucht wurde der Temperaturbereich von 200
bis 800 ◦C. Mit Erho¨hung der Temperatur wird die Geschwindigkeit der Schadstoff-
umsetzung zunehmend durch den a¨ußeren Stofftransport limitiert. Das hier verwen-
dete Simulationsprogramm DETCHEMCHANNEL beru¨cksichtigt den a¨ußeren Stoff-
transport, indem die zylindersymmetrische Kanalstro¨mung mit Hilfe eines zweidi-
mensionalen Boundary-Layer -Modells beschrieben wird. Um eine mo¨glichst große
Allgemeingu¨ltigkeit der vorliegenden Analyse zu gewa¨hrleisten, wurde ein aus 24
heterogenen Elementarreaktionen bestehender Mechanismus verwendet.
Die Berechnungen wurden unter der Annahme durchgefu¨hrt, daß die Mantelfla¨che
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des Kanals mit Pt-Atomen (Fcat/geo = 1) vollsta¨ndig bedeckt ist. Dabei weisen
die untersuchten Schadstoffkomponenten unterschiedliche Reaktivita¨ten auf. Koh-
lenmonoxid ist reaktiver als Methan, so daß Light-Off bei dieser Spezies bei we-
sentlich niedrigeren Temperaturen auftritt als bei Methan. Die zehnfache Erho¨hung
des geometrischen Faktors Fcat/geo fu¨hrt zur Senkung beider Light-Off-Tempraturen
um mehr als 100 K. Die durch die Reaktionskinetik und durch die Porendiffusi-
on kontrollierten Temperaturbereiche werden dabei kleiner, der durch den a¨ußeren
Stofftransport kontrollierte Bereich wird dementsprechend gro¨ßer. Die Erho¨hung der
Edelmetallbeladung (d. h. von Fcat/geo) fu¨hrt zu einer Erho¨hung des Katalysatorprei-
ses, weshalb eine Optimierung des Umsatzverhaltens hinsichtlich dieses Parameters
nur begrenzt mo¨glich ist.
Ein weiterer untersuchter Optimierungsparameter war die Temperatur, bei der der
Katalysator betrieben wird. Im Hochtemperaturbereich werden die Schadstoffspezies
infolge der hohen Reaktionsgeschwindigkeiten praktisch vollsta¨ndig in den gaspha-
sennahen Washcoat-Zonen umgesetzt. Das Edelmetall in den wandnahen Washcoat-
Zonen bleibt ungenutzt. Dadurch bietet sich die Mo¨glichkeit, die Washcoat-Dicke
und damit die Edelmetallmenge zu reduzieren. Andererseits altern Abgaskataly-
satoren schneller bei ho¨heren Temperaturen. Es stellt sich weiterhin heraus, daß
bei gleicher Washcoat-Dicke die effektiv genutzte Kanalla¨nge nicht linear von der
Temperatur abha¨ngt. Daraus folgt, daß die Temperatur nur in bestimmen Grenzen
variiert werden kann.
Ein Parameter, der das Umsatzverhalten des monolitischen Katalysators be-
tra¨chlich beeinflußt, ist die Porengro¨ßenverteilung im Washcoat. Hohe Makroporen-
anteile ermo¨glichen eine bessere Ausnutzung der aufgebrachten katalytischen Kom-
ponente, die maximal erreichbare Oberfla¨chenvergo¨ßerung ist jedoch beschra¨nkt.
Durch hohe Mikroporenanteile ko¨nnen zwar große aktive Oberfla¨chen realisiert wer-
den, die wandnahen Washcoat-Bereiche bleiben infolge der großen Porendiffusions-
limitierung nicht zuga¨nglich. Dementsprechend ist bei Bestimmung der optimalen
Porengro¨ßenverteilung die Washcoat-Dicke mit zu beru¨cksichtigen. Die Effektivita¨t
des Katalysators la¨ßt sich zusa¨tzlich verbessern, indem die Washcoatdicke bei gleich-
bleibenden Edellmetallbeladung und Dispersion verringert wird. Das ist bei den
Simulationen, wo die ho¨chsten radialen Konzentrationsgradienten im Washcoat auf-
treten, am deutlichsten zu sehen.
Eine Mo¨glichkeit zur Umsatzerho¨hung im Bereich des a¨ußeren Stofftransports
stellen die aus Longitudinal-strukturieten-Kana¨len (LS-Tra¨ger) oder perforierten
Folien bestehenden Katalysatoren dar, entwickelt von der Firma Emitec GmbH.
Dabei wird der a¨ußere Stofftransport durch lokale Turbulenzeffekte intensiviert.
In der vorliegenden Arbeit wurde diese Intensivierung mit Hilfe eines idealen
Stro¨mungsrohr-Modells (Plug-Flow -Modells) simuliert, bei dem die empirisch
ermittelten Stofftransportkoeffzienten mit einem zusa¨tzlichen Faktor multipliziert
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wurden. Hierfu¨r wurde das Program DETCHEMPLUG verwendet. Die Simulations-
ergebnisse zeigten, daß das mit der Ero¨hung des Stoffu¨bergangs in der Gasphase
verbundene Optimierungspotential durch die Porendiffusion im Washcoat teilweise
limitiert wird.
Im Rahmen eines weiteren Projektes wurde die thermische Alterung von Drei-
Wege-Katalysatoren untersucht. Hierbei wurde ein numerisches Simulationsmodell
entwickelt, das qualitative Aussagen u¨ber den Alterungszustand der Katalysato-
ren ermo¨glicht. Ausgangspunkt der Studie waren unter verschiedenen Bedingungen
experimentell gealterten Katalysatoren. Die experimentellen Daten wurden von ei-
nem Industriepartner zur Verfu¨gung gestellt. Die verwendeten Katalysatoren wurden
nach drei Methoden gealtert: Alterung mit Enthalpieeintrag, homogene Alterung
und dynamische Alterung. Je nach Alterungsbedingungen wurden unterschiedliche
Temperaturverla¨ufe entlang der Katalysatoren gemessen. Die Modellierung erfolg-
te unter der Annahme, daß ein direkter Zusammenhang zwischen den sich infol-
ge der exothermen chemischen Reaktionen ergebenden Temperaturprofilen und der
Menge der katalytisch aktiven Komponente besteht und daß vor der Alterung alle
untersuchten Katalysatoren gleiche Beladungen und Dispersionen hatten. Die Al-
terungszusta¨nde wurden bestimmt, indem die Dispersion (der geometrische Faktor
Fcat/geo) entlang der Katalysatoren variiert wurde, so daß die gemessenen und si-
mulierten Temperaturprofile miteinander u¨bereinstimmen. Das transiente Verhal-
ten der hier untersuchten Drei-Wege-Katalysatoren wurde mit Hilfe des Programms
DETCHEMMONOLITH unter Einbeziehung eines globalen Reaktionsmechnismus. si-
muliert, der CO-Oxidation, C3H8-Oxidation, H2-Oxidation, Wasserdampfreformie-
rung und NO-Reduktion beru¨cksichtigt. Die Berechnungen wurden ohne Vorkennt-
nis der Alterungsbedingungen durchgefu¨hrt, um die Vorhersage der jeweiligen Alte-
rungszusta¨nde nicht zu beeinflussen.
In der ersten Phase der Studie wurde eine instationa¨re Voruntersuchung ohne
chemische Reaktionen vorgenommen. Hier spielte der Alterungszustand der verwen-
deten Katalysatoren keine Rolle. Ein heißes nicht reaktives Gasgemisch wurde durch
die Katalysatoren geleitet. Aufgrund der gemessenen instationa¨ren Konzentrations-
profile konnten die fu¨r die Simulation erforderlichen thermischen Materialparameter
(Wa¨rmeleitfa¨higkeit und Wa¨rmekapazita¨t) der Drei-Wege-Katalysatoren bestimmt
und der Einfluß der Wa¨rmeverluste abgescha¨tzt werden. Hierbei wurde festgestellt,
daß Wa¨rmeverluste in der Katalysatormitte praktisch keine Rolle spielen, wa¨hrend
bei einer Entfernung von 3 oder mehr Zentimetern von Katalysatormitte sie nicht
mehr vernachla¨ssigbar sind. Um die Wa¨rmeverluste nicht exakt ermitteln zu mu¨ssen,
wurden in der vorliegenden Studie nur die Meßwerte aus der Katalysatormitte in
die weitere Analyse mit einbezogen.
In der zweiten Phase der Studie wurden zusa¨tzlich chemische Reaktionen beru¨ck-
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sichtigt. Simuliert wurden die drei gealterten Katalysatoren sowie ein neuer Kataly-
sator, die vom realen ottomotorischen Abgas durchstro¨mt wurden. Der neue Kata-
lysator wurde modelliert, um die kinetischen Parameter des verwendeten globalen
Mechanismus anzupassen. Sowohl das Experiment als auch die Simulation zeigen
einen nichtlinearen Temperaturenanstieg entlang des nicht gealterten Katalysators:
die ho¨chsten Temperaturgradienten treten in der Na¨he des Reaktoreingangs auf.
Aus dem sich ergebenden Temperaturprofil wird ersichtlich, daß die Umsetzung der
Schadstoffkomponenten NO, CO und Kohlenwasserstoffe innerhalb der ersten 4 Zen-
timeter Reaktorla¨nge abgeschlossen ist. Es zeigte sich, daß der mit Enthalpieeintrag
gealterte Katalysator am schwa¨chsten gealtert war: im Bereich der ho¨chsten Tem-
peraturgradienten (z = 0− 0, 5 cm), wo die gro¨ßten Umsa¨tze erzielt werden, konnte
keine signifikante Abnahme der katalytisch aktiven Oberfla¨che gefunden werden.
Fu¨r den restlichen Bereich wurde eine Dispersion von 50 % bezogen auf den neuen
Katalysator angenommen. Trotz des Verlustes an katalytisch aktiver Substanz war
die Reaktorla¨nge ausreichend, damit die Schadstoffkomponenten vollsta¨ndig umge-
setzt werden. Im Fall des homogen gealterten Katalysators konnte die Simulation
eine nahezu gleichma¨ßige Dispersion von ca. 40 % bezogen auf den neuen Kataly-
sator entlang des gesamten Katalysators zeigen. Hierbei konnte eine Zunahme der
CO-Konzentration von 0,3-0,4 Mol.-% am Reaktorausgang sowohl beim Experiment
als auch bei der Simulation festgestellt werden, wa¨hrend die Konzentrationen der
Kohlenwasserstoffe und NO im Vergleich zu denen am Ausgang des neuen Kata-
lysators sich nur geringfu¨gig a¨nderten. Als am sta¨rksten gealtert erwies sich der
dynamisch gealterte Katalysator. Die Simulation lieferte siginifikante Verluste an
katalytischem Material entlang der gesamten Reaktorla¨nge: hier genu¨gte eine maxi-
mal angenommene Dispersion von 23 % bezogen auf den neuen Katalysator. Daru¨ber
hinaus wurden verglichen mit dem neuen Katalysator erho¨hte CO-, NO- und HC-
Konzentrationen am Ausgang gemessen bzw. berechnet.
Die Untersuchung der gealterten Katalysatoren zeigte, daß die vom Indus-
triepartner vorgeschlagene Methode zur Beurteilung des Alterungszustandes von
Drei-Wege-Katalysatoren prinzipiell einsetzbar ist. Die Alterung fu¨hrt zu A¨nderun-
gen des Temperaturprofils, die sich mit der Abnahme der katalytischen Aktivita¨t
korrelieren lassen. Numerische Simulationen ermo¨glichen also die Beschreibung des
Temperaturverlaufs mit axial variierender Dispersion. Eine wichtige Voraussetzung
fu¨r die Anwendbarkeit der Methode ist, daß die untersuchten Katalysatoren
identische Eigenschaften (Beladung, Dispersion, Washcoatdicke und Washcoatpo-
rengro¨ßenverteilung) im nicht gealterten Zustand besitzen. Schwierigkeiten bei der
Bestimmung des Dispersionsprofils ergaben sich aus den relativ kleinen Tempera-
tura¨nderungen in der zweiten Ha¨lfte der Katalysatoren: die Schadstoffkomponenten
wurden gro¨ßtenteils in der ersten Ha¨lfte der Katalysatoren bereits umgesetzt. In
der zweiten Ha¨lfte werden verha¨ltnisma¨ßig geringe Mengen dieser Komponenten
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umgesetzt, was die eindeutigen Ru¨ckschlu¨sse u¨ber die Dispersionsverteilung in
desem Bereich erschwerte. Eine prinzipielle Lo¨sung dieses Problems wa¨re, die
zylindersymmetrischen Katalysatoren so umzudrehen, daß der Ausgang zum
Eingang wird, und die Experimente und Simulationen zu wiederholen. Dies war im
vorliegenden Fall aus konstruktiven Gru¨nden jedoch nicht mo¨glich. Ein na¨chster
Schritt bei der Untersuchung der gealterten Katalysatoren wa¨re es, die Temperatur-
bzw. Dispersionsprofile innerhalb der Monolithen nicht nur in axialer Richtung
sondern auch entlang der radialen Monolithachse zu beschreiben. Fu¨r den hier
verwendeten experimentellen Aufbau mu¨ssen jedoch die exakten Wa¨rmeverluste
im Katalysator bekannt sein. Eine Alternative dafu¨r bieten unter adiabatischen
Bedingungen durchgefu¨hrte Laborexperimente. Stationa¨re Betriebsbedingungen
und einfachere Gasgemische ko¨nnen die Untersuchung zusa¨tzlich vereinfachen.
Der letzte Teil der Arbeit analysiert die verschiedenen numerischen Modelle zur
Simulation reaktiver Stro¨mungen in monolithischen Abgaskatalysatoren unter Ein-
beziehung eines Elementarmechnismus. Hierbei werden ein-, zwei- und dreidimen-
sionale Kanalstro¨mungsmodelle unter isothermen stationa¨ren Bedingungen mitein-
ander verglichen. Drei verschiedene Kanalgeometrien wurden in Betracht gezogen:
Kana¨le mit kreisfo¨rmigen Querschnitt, mit quadratischem Querschnitt mit geraden
Ecken und mit quadratischem Querschnitt mit abgerundeten Ecken. Der Einfluß der
Diffusionslimitierung innerhalb des Washcoats wurde durch ein vereinfachtes null-
dimensionales Effektivita¨tskoeffizientenmodell sowie durch detaillierte Reaktions-
Diffusions-Modelle beru¨cksichtigt. Die Berechnungen wurden mit Hilfe der Softwa-
repakete DETCHEM und FLUENT durchgefu¨hrt. Insgesamt 18 Modelle wurden
hier untersucht: die Komplexita¨t der Modelle variiert vom allgemeinen eindimen-
sionalen Plug-Flow -Modell mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat bis
zu dreidimensionalem Navier-Stokes-Kanalmodell gekoppelt mit dreidimensionalem
Reaktions-Diffusions-Modell. Dementsprechend ergeben sich Rechenzeiten von we-
nigen Sekunden bis zu einigen Tagen auf einem Desktop-PC.
Die bei den zwei- und dreidimensionalen Simulationen verwendeten Navier-
Stokes-Modelle beschreiben die reaktive Stro¨mung vollsta¨ndig aus Sicht der
Stro¨mungsmechanik. Sie sind aber am rechenaufwendigsten. Der Boundary-Layer -
Ansatz reduziert den Rechenaufwand erheblich, indem die axiale Diffusion ver-
nachla¨ßigt wird. Dabei liefert dieser Ansatz identische Ergebnisse wie das Navier-
Stokes-Modell. Durch die Anwendung des eindimensionalen Plug-Flow -Modells mit
unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat la¨ßt sich die Simulation in weni-
gen Sekunden abschließen. Das Modell liefert jedoch wesentlich schnellere Umset-
zung/Bildung der Hauptedukte/-produkte im Vergleich zu den anderen verwendeten
Modellen. Die Erweiterung des Plug-Flow -Modells durch Stofftransportkoeffizienten
erho¨ht die Genauigkeit der Lo¨sung. Die Stofftransportkoeffizienten mu¨ssen aber mit
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Vorsicht verwendet werden, weil sie aus empirischen Relationen abgeleitet werden.
Desweiteren wurde gezeigt, daß die Transportlimitierung innerhalb des Washcoats
einen großen Einfluß auf das Umsatzverhalten des monolthischen Katalysators hat.
Das nulldimensionale Effektivita¨tskoeffizientenmodell ist nicht rechenintensiv, seine
allgemeine Anwenbarkeit ist jedoch fraglich, weil es sich auf manche Konzentra-
tionsverla¨ufe nur geringfu¨gig auswirkt (im vorliegenden Fall vom C3H6), wa¨hrend
detallierte Reaktions-Diffusions-Modelle auf einen starken Einfluß der Diffusionsli-
mitierung hinweisen. Daru¨ber hinaus muß die repra¨sentative Spezies mit Vorsicht
gewa¨hlt werden, denn sie kann die Simulationsergebnisse stark beeinflussen. Von
allen hier betrachteten Washcoat-Modellen haben die Reaktions-Diffusions-Modelle
den gro¨ßten Rechenaufwand. Sie stimmen dafu¨r aber auch mit den experimentellen
Daten am besten u¨berein. Die Simulationen mit dem Reaktions-Diffusions-Modell
zeigen weiterhin, daß die Transportlimitierung innerhalb des Washcoats den Einfluß
des a¨ußeren Stofftransports auf das Umsatzverhalten erheblich verringert.
Die zwei- und dreidimensionalen Navier-Stokes-Berechnungen liefern identische
Spezies-Konzentrationsprofile. Daraus kann geschossen werden, daß sich dreidimen-
sionale Kanalgeometrien durch weniger rechenaufwendige zweidimensionale Zylin-
derkana¨le approximieren lassen. Dies kann bei Simulationen mit dem Reaktions-
Diffusions-Modell vorteilhaft sein, wo Konvergenzschwierigkeiten bei hohen Tem-
peraturen aufgrund der hohen Konzentrationsgradienten an der Grenze Kanal-
stro¨mung-Washcoat zu erwarten sind.
Die oben dargelegten Schlußfolgerungen beziehen sich auf ein chemisches System
mit relativ niedrigen Oberfla¨chenreaktionsgeschwindigkeiten infolge der niedrigen
Temperaturen und der geringen Eduktkonzentrationen. Bei hohen Temperaturen
und Konzentrationen der reagierenden Spezies, Bedingungen unter denen auch Gas-
phasenreaktionen stattfinden, ist zu erwarten, daß die hier gemachten Annahmen
nicht mehr gu¨ltig sind (z. B. bei partieller oder vollsta¨ndiger Oxidation von Kohlen-
wasserstoffen in mit Edelmetall beschichteten Monolithen). In solchen Fa¨llen muß
die zunehmende Rolle des a¨ußeren Stofftransports in der Gasphase beru¨cksichtigt
werden.
Die hier pra¨sentierten Simulationswerkzeuge ermo¨glichen detaillierte Studien u¨ber
die physikalischen und chemischen Vorga¨nge in monolithischen Autoabgaskatalysa-
toren. In der vorliegenden Arbeit wurde mit ihrer Hilfe die Rolle des Stofftransports
analysiert. Die daraus gewonnenen Erkenntnisse ko¨nnen zur Optimierung der Form
des Kanals bzw. des Washcoats sowie bezu¨glich der katalytischen Beladung verwen-
det werden, um maximale Umsa¨tze mit so wenig katalytisch aktiver Komponente wie
mo¨glich zu erreichen. Daru¨ber hinaus ko¨nnen die hier dargestellten Modelle leicht
erweitert wedern, um die Effekte bei ra¨umlich inhomogen aufgebrachter katalyti-
scher Komponente (den sogenannten zone coatings) oder den Einfluß von und die









A.1 Methanoxidation auf Platin
Reaktion A [cm,mol,s] [-] Ea [kJ·mol−1]
1. H2+Pt(S)+Pt(S)→H(Pt)+H(Pt) S0 = 0,046 0,00
µPt(S) = -1,0
2. H+Pt(S)→H(Pt) S0 = 1,000 0,00
3. O2+Pt(S)+Pt(S)→O(Pt)+O(Pt) 1,800×10+21 β = -0,5 0,00
4. O2+Pt(S)+Pt(S)→O(Pt)+O(Pt) S0 = 0,023 0,00
5. CH4+Pt(S)+Pt(S)→CH3(Pt)+H(Pt) S0 = 0,010 0,00
µPt(S) = 0,3
6. O+Pt(S)→O(Pt) S0 = 1,000 0,00
7. H2O+Pt(S)→H2O(Pt) S0 = 0,750 0,00
8. CO+Pt(S)→CO(Pt) S0 = 0,840 0,00
µPt(S) = 1,0
9. OH+Pt(S)→OH(Pt) S0 = 1,000 0,00
10. H(Pt)+H(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+H2 3,700×10+21 67,40
H(Pt) = 6,0
11. O(Pt)+O(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+O2 3,700×10+21 213,00
O(Pt) = 60,0
12. H2O(Pt)→H2O+Pt(S) 1,000×10+13 40,30
13. OH(Pt)→OH+Pt(S) 1,000×10+13 192,80
14. CO(Pt)→CO+Pt(S) 1,000×10+13 125,50
15. CO2(Pt)→CO2+Pt(S) 1,000×10+13 20,50
16. O(Pt)+H(Pt)⇀↽OH(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 11,50
17. H(Pt)+OH(Pt)⇀↽H2O(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 17,40
18. OH(Pt)+OH(Pt)⇀↽H2O(Pt)+O(Pt) 3,700×10+21 48,20
19. CO(Pt)+O(Pt)→CO2(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 105,00
20. C(Pt)+O(Pt)→CO(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 62,80
21. CO(Pt)+Pt(S)→C(Pt)+O(Pt) 1,000×10+18 184,00
22. CH3(Pt)+Pt(S)→CH2(Pt)+H(Pt) 3,700×10+21 20,00
23. CH2(Pt)+Pt(S)→CH(Pt)+H(Pt) 3,700×10+21 20,00
24. CH(Pt)+Pt(S)→C(Pt)+H(Pt) 3,700×10+21 20,00
Reaktionsmechnismus fu¨r die Methanoxidation auf Pt [24, 26]
S0 - Haftkoeffizient [-]
µi - A¨nderung der Reaktionsordnung [-]
i - bedeckungsabha¨ngige Aktivierungsenergie [kJ·mol−1]
Die Oberfla¨chenplatzdichte des Platins betra¨gt Γcat = 2, 72× 10−9 mol · cm−2
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A.2 C3H6-, CO- und NO-Oxidation und NO-Reduktion auf Platin
A.2 C3H6-, CO- und NO-Oxidation und
NO-Reduktion auf Platin
Reaktion A [cm,mol,s] [-] Ea [kJ·mol−1]
1. C3H6+Pt(S)+Pt(S)→C3H6(Pt) S0 = 0,980 0,00
2. C3H6(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+C3H6 3,688×10+12 74,37
3. C3H6+Pt(S)+O(Pt)→C3H5(Pt1)+OH(Pt) S0 = 0,050 0,00
µPt(S) = -0,9
4. C3H5(Pt1)+OH(Pt)→O(Pt)+Pt(S)+C3H6 3,700×10+21 31,00
5. CH4+Pt(S)+Pt(S)→CH3(Pt)+H(Pt) S0 = 0,010 0,00
6. O2+Pt(S)+Pt(S)→O(Pt)+O(Pt) S0 = 0,070 0,00
7. O(Pt)+O(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+O2 3,218×10+21 224,71
O(Pt) = 120,0
8. H2+Pt(S)+Pt(S)→H(Pt)+H(Pt) S0 = 0,046 0,00
µPt(S) = -1,0
9. H(Pt)+H(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+H2 2,121×10+21 69,11
H(Pt) = 6,0
10. H2O+Pt(S)→H2O(Pt) S0 = 0,750 0,00
11. H2O(Pt)→Pt(S)+H2O 5,013×10+13 49,16
12. CO2+Pt(S)→CO2(Pt) S0 = 0,005 0,00
13. CO2(Pt)→Pt(S)+CO2 3,565×10+10 23,66
14. CO+Pt(S)→CO(Pt) S0 = 0,840 0,00
15. CO(Pt)→Pt(S)+CO 2,126×10+13 136,19
CO(Pt) = 33,0
16. NO+Pt(S)→NO(Pt) S0 = 0,850 0,00
17. NO(Pt)→Pt(S)+NO 2,047×10+12 80,74
18. NO2+Pt(S)→NO2(Pt) S0 = 0,900 0,00
19. NO2(Pt)→Pt(S)+NO2 1,438×10+13 60,99
20. N2O+Pt(S)→N2O(Pt) S0 = 0,025 0,00
21. N2O(Pt)→Pt(S)+N2O 1,287×10+10 0,73
22. N(Pt)+N(Pt)→Pt(S)+Pt(S)+N2 3,700×10+21 113,90
CO(Pt) = 75,0
23. C3H6(Pt)→C3H5(Pt)+H(Pt) 1,000×10+13 75,40
24. C3H5(Pt)+H(Pt)→C3H6(Pt) 3,665×10+21 48,80
25. C3H5(Pt)+Pt(S)→C2H3(Pt)+CH2(Pt) 3,700×10+21 108,20
26. C2H3(Pt)+CH2(Pt)→C3H5(Pt)+Pt(S) 3,665×10+21 3,34
27. C2H3(Pt)+Pt(S)→CH3(Pt)+C(Pt) 3,700×10+21 46,00
28. CH3(Pt)+C(Pt)→C2H3(Pt)+Pt(S) 3,719×10+21 46,45
29. CH3(Pt)+Pt(S)→CH2(Pt)+H(Pt) 1,262×10+22 70,40
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A Reaktionsmechanismen
Reaktion A [cm,mol,s] [-] Ea [kJ·mol−1]
30. CH2(Pt)+H(Pt)→CH3(Pt)+Pt(S) 2,943×10+22 0,41
31. CH2(Pt)+Pt(S)→CH(Pt)+H(Pt) 7,000×10+22 59,20
32. CH(Pt)+H(Pt)→CH2(Pt)+Pt(S) 8,110×10+21 0,71
33. CH(Pt)+Pt(S)→C(Pt)+H(Pt) 3,090×10+22 0,00
34. C(Pt)+H(Pt)→CH(Pt)+Pt(S) 5,792×10+21 128,87
35. C3H5(Pt1)+O(Pt)→C3H4(Pt1)+OH(Pt) 5,000×10+21 70,00
36.* C3H4(Pt)+4O(Pt)+2Pt(S)→3C(Pt)+ 2,500×10+64 0,00
4OH(Pt) µO(Pt) = -3,0
µPt(s) = -1,0
37. C2H3(Pt)+O(Pt)→CH3CO(Pt)+Pt(S) 3,700×10+19 62,30
38. CH3CO(Pt)+Pt(S)→C2H3(Pt)+O(Pt) 7,894×10+20 191,39
O(Pt) = -60,0
39. CH3(Pt)+CO(Pt)→CH3CO(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 82,90
40. CH3CO(Pt)+Pt(S)→CH3(Pt)+CO(Pt) 1,746×10+23 6,12
CO(Pt) = -33,0
41. CH3(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+CH2(Pt) 3,700×10+21 36,60
42. OH(Pt)+CH2(Pt)→CH3(Pt)+O(Pt) 2,342×10+22 25,98
43. CH2(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+CH(Pt) 3,700×10+21 25,10
44. OH(Pt)+CH(Pt)→CH2(Pt)+O(Pt) 1,163×10+21 26,80
45. CH(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+C(Pt) 3,700×10+21 25,10
46. OH(Pt)+C(Pt)→CH(Pt)+O(Pt) 1,882×10+21 214,16
47. H(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+Pt(S) 3,700×10+20 70,50
48. OH(Pt)+Pt(S)→H(Pt)+O(Pt) 1,004×10+21 130,69
49. OH(Pt)+H(Pt)→H2O(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 17,40
50. H2O(Pt)+Pt(S)→OH(Pt)+H(Pt) 6,824×10+20 67,56
51. OH(Pt)+OH(Pt)→H2O(Pt)+O(Pt) 3,700×10+21 48,20
52. H2O(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+OH(Pt) 2,515×10+20 38,17
53. CO(Pt)+O(Pt)→CO2(Pt)+Pt(S) 3,700×10+20 108,00
CO(Pt) = 33,0
NO(Pt) = -90,0
54. CO2(Pt)+Pt(S)→CO(Pt)+O(Pt) 3,964×10+21 165,59
O(Pt) = -60,0
55. C(Pt)+O(Pt)→CO(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 0,00
CO(Pt) = -33,0
56. CO(Pt)+Pt(S)→C(Pt)+O(Pt) 1,664×10+21 205,42
O(Pt) = -60,0
57. CO(Pt)+OH(Pt)→HCOO(Pt)+Pt(S) 3,700×10+21 94,20
58. HCOO(Pt)+Pt(S)→CO(Pt)+OH(Pt) 1,333×10+21 0,87
59. HCOO(Pt)+O(Pt)→OH(Pt)+CO2(Pt) 3,700×10+21 0,00
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A.2 C3H6-, CO- und NO-Oxidation und NO-Reduktion auf Platin
Reaktion A [cm,mol,s] [-] Ea [kJ·mol−1]
60. OH(Pt)+CO2(Pt)→HCOO(Pt)+O(Pt) 2,787×10+21 151,05
61. HCOO(Pt)+Pt(S)→H(Pt)+CO2(Pt) 3,700×10+21 0,00
62. H(Pt)+CO2(Pt)→HCOO(Pt)+Pt(S) 2,787×10+21 90,05
63. NO(Pt)+Pt(S)→N(Pt)+O(Pt) 5,000×10+20 107,80
CO(Pt) = -33,0
64. N(Pt)+O(Pt)→NO(Pt)+Pt(S) 9,970×10+20 122,55
O(Pt) = 60,0
65. O(Pt)+NO→NO2(Pt) 1,963×10+13 111,28
O(Pt) = 60,0
CO(Pt) = -75,0
66. NO2(Pt)→O(Pt)+NO 3,306×10+14 115,46
67. N(Pt)+NO(Pt)→N2O(Pt)+Pt(S) 1,000×10+21 90,90
68. N2O(Pt)+Pt(S)→N(Pt)+NO(Pt) 2,876×10+24 133,13
69. O(Pt)+NO(Pt)→NO2(Pt)+Pt(S) 1,317×10+17 133,00
CO(Pt) = -75,0
70. NO2(Pt)+Pt(S)→O(Pt)+NO(Pt) 8,128×10+18 58,00
71. H(Pt)+NO(Pt)→OH(Pt)+N(Pt) 1,180×10+21 25,00
CO(Pt) = -80,0
72. OH(Pt)+N(Pt)→H(Pt)+NO(Pt) 6,386×10+21 99,93
73. NO2(Pt)+H(Pt)→OH(Pt)+NO(Pt) 3,930×10+21 20,00
74. OH(Pt)+NO(Pt)→NO2(Pt)+H(Pt) 6,075×10+22 175,29
Mechnismus fu¨r die C3H6-, CO- und NO-Oxidation und NO-Reduktion auf Pt [67, 68]
S0 - Haftkoeffizient [-]
µi - A¨nderung der Reaktionsordnung [-]
i - bedeckungsabha¨ngige Aktivierungsenergie [kJ·mol−1]





B Diagramme und Konturplots
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Abb. B.1: Simulationen mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat. Kon-
zentrationsprofile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene Mo-
delle: Plug-Flow -Modell (PF), Plug-Flow -Modell mit Stofftransportkoeffi-






Abb. B.2: Simulationen mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat. Kon-
zentrationsprofile bei 250 ◦C. Verglichene Modelle: Boundary-Layer -
Modell und zweidimensionales Navier-Stokes-Modell
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Abb. B.3: Simulationen mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat. Kon-
zentrationsprofile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Vergliche-
ne Modelle: zweidimensionales Navier-Stokes-Modell, dreidimensiona-




















































































































Abb. B.4: Simulationen mit unendlich schnellem Stofftransport im Washcoat. Ober-
fla¨chenbedeckungen bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene
Modelle: Plug-Flow -Modell (PF), Plug-Flow -Modell mit Stofftransport-
koeffizienten (PF MTC), Boundary-Layer -Modell (BL) und zweidimen-
sionales Navier-Stokes-Modell (NS).
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Abb. B.5: Simulationen mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell. Konzentrations-
profile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene Modelle:
Plug-Flow -Modell (PF), Plug-Flow -Modell mit Stofftransportkoeffizien-

































































































Abb. B.6: Simulationen mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell. Konzentrations-
profile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene Modelle: zwei-
dimensionales Navier-Stokes-Modell, dreidimensionales Navier-Stokes-
Modell (gerade Ecken) und dreidimensionales Navier-Stokes-Modell (ge-
rundete Ecken)
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Abb. B.7: Simulationen mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell. Oberfla¨chenbe-
deckungen bei 250 ◦C. Verglichene Modelle: Plug-Flow -Modell (PF),
Plug-Flow -Modell mit Stofftransportkoeffizienten (PF MTC), Boundary-








































































































Abb. B.8: Simulationen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen. Konzentrations-
profile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene Modelle:
Plug-Flow -Modell (PF), Plug-Flow -Modell mit Stofftransportkoeffizien-
ten (PF MTC), Boundary-Layer -Modell (BL) und zweidimensionales
Navier-Stokes-Modell (NS).
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Abb. B.9: Simulationen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen. Konzentrationspro-
file bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts). Verglichene Modelle: Boundary-






Abb. B.10: Simulationen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen. Oberfla¨chenbede-
ckungen bei 250 ◦C. Verglichene Modelle: Boundary-Layer gekoppelt mit
eindimensionalem Reaktions-Diffusions-Modell und Navier-Stokes (2D)
gekoppelt mit zweidimensionalem Reaktions-Diffusions-Modell
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Abb. B.11: Simulationen mit den Reaktions-Diffusions-Modellen. Radiale Konzen-
trationsverla¨ufe bei z = 1 cm und 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts).
Verglichene Modelle: Boundary-Layer gekoppelt mit eindimensionalem


























































































Abb. B.12: Vergleich zwischen Experiment und Simulation (Boundary-Layer -
Modell). Konzentrationsprofile bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C (rechts).
Verwendete Washcoat-Modelle: mit unendlich schnellem Stofftransport,
mit Effektivita¨tskoeffizienten, eindimensionales Reaktions-Diffusions-
Modell.
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Abb. B.13: Konzentrationsprofile in der Gasphase bei 250 ◦C. Verglichene Model-
le: Boundary-Layer mit unendlich schnellem Stofftransport innerhalb








































































































Abb. B.14: Bedeckungsprofile in der Gasphase bei 250 ◦C (links) und 350 ◦C
(rechts). Verglichene Modelle: Boundary-Layer mit unendlich schnellem
Stofftransport innerhalb des Washcoats und Boundary-Layer gekoppelt
mit dem Effektivita¨tskoeffizienten-Modell.
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Abb. B.15: Konzentrationsprofile in der Gasphase bei 250 ◦C. Quadratkanal mit ge-
raden Ecken. Verglichene Modelle: Navier-Stokes mit unendlich schnel-
lem Stofftransport innerhalb des Washcoats und Navier-Stokes gekop-





Abb. B.16: Konzentrationsprofile in der Gasphase bei 250 ◦C. Quadratkanal mit
abgerundeten Ecken. Verglichene Modelle: Navier-Stokes mit unendlich
schnellem Stofftransport innerhalb des Washcoats und Navier-Stokes ge-
koppelt mit dem Reaktions-Diffusions-Modell.
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Abb. B.17: Konzentrationsprofile in der Gasphase bei 250 ◦C: Darstellung durch
Konturplots (links) und Isolinien (rechts). Verglichene Modelle: Navier-
Stokes gekoppelt mit dem Reaktions-Diffusions-Modell (oben) und





A pra¨exponentieller Faktor (mol, cm, s)
a katalytische Aktivita¨t −
Ak pra¨exponentieller Faktor der k-ten Reaktion (mol, cm, s)
AMonolith Querschnittsfla¨che aller monolithischen Kana¨le m
2
ast stationa¨re katalytische Aktivita¨t −
C2 inertialer Widerstand m
−1
ci molare Konzentration der i-ten Gasphasen-Spezies mol ·m−3
ci,S molare Konzentration der i-ten Oberfla¨chen-
Spezies
mol ·m−2
cp spezifische Wa¨rmekapazita¨t des Gasgemisches J · kg−1 ·K−1
cp,i spezifische Wa¨rmekapazita¨t der Spezies i J · kg−1 ·K−1
D charakteristischer Diffusionskoeffzient s ·m−2
d Kanaldurchmesser bis zur Washcoatoberfla¨che m
Dij bina¨rer Diffusionskoeffizient m
2 · s−1
Di,eff effektiver Diffusionskoeffizient der Spezies i m
2 · s−1
DBosi,eff kombinierter effektiver Diffusionskoeffizient der
Spezies i (Bosanquet-Formel)
m2 · s−1
DKnudi,eff effektiver Knudsen-Diffusionskoeffizient der Spezi-
es i
m2 · s−1
Dmoli,eff effektiver molekularer Diffusionskoeffizient der
Spezies i
m2 · s−1
DRPi,eff kombinierter effektiver Diffusionskoeffizient der
Spezies i (Random-Pore-Modell)
m2 · s−1
Di,M Diffusionskoeffizient der Spezies i im Gasgemisch m
2 · s−1
Di,makro Makroporen-Diffusionskoeffizient der Spezies i m
2 · s−1
DKnudi,makro Makroporen-Knudsendiffusionskoeffizient der Spe-
zies i
m2 · s−1
Di,mikro Mikroporen-Diffusionskoeffizient der Spezies i m
2 · s−1
DKnudi,mikro Mikroporen-Knudsendiffusionskoeffizient der Spe-
zies i
m2 · s−1




dPore,makro Durchmesser der Makroporen m
dPore,mikro Durchmesser der Mikroporen m
dP Partikeldurchmesser von Rußpartikeln m
dWP Partikeldurchmesser der Washcoatpartikel m
Ea Aktivierungsenergie J ·mol−1
Ea,k Aktivierungsenergie der k-ten Reaktion J ·mol−1
Fcat/geo Verha¨ltnis katalytischer zu geometrischer Ober-
fla¨che
−
fk bedeckungsabha¨ngiger Faktor zur Beschreibung
der A¨nderung der Reaktionsgeschwindigkeit
−
Fx/y/z Volumenkraft in x-, y-, und z-Richtung N ·m−3
GHSV Raumgeschwindigkeit s−1
Gz Graetz -Zahl −
hi spezifische Enthalpie der i-ten Spezies J ·m−1
hi,MTC Stofftransportkoeffizient m · s−1
ji,x/y/z/r diffusive Massenstromdichte der i-ten Spezies kg ·m−2 · s−1
k Geschwindigkeitskoeffizient (mol,m, s)
Kc Gleichgewichtskonstante (Konzentrationen) mol
x ·m−3x
kf Geschwindigkeitskoeffizient der Hinreaktion (mol,m, s)
kk Geschwindigkeitskoeffizient der k-ten Reaktion (mol,m, s)
kr Geschwindigkeitskoeffizient der Ru¨ckreaktion (mol,m, s)
kS Geschwindigkeitskoeffizient des Sinterungsprozes-
ses
s−1
kW Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient an der Wand W ·m−2 ·K−1
L Kanalla¨nge m
l radiale Washcoat-Koordinate m
M¯ Molare Masse des Gasgemisches kg ·mol−1
m˙ Massenstrom kg · s−1
Mi Molare Masse der Spezies i kg ·mol−1
N Anzahl der Spezies −
NA Avogadro-Konstante NA = 6, 0221367 · 1023 mol−1
NG Anzahl der Gasphasenspezies −
NM Anzahl der Stoßpartner −
NS Anzahl der Oberfla¨chenspezies −
p Druck Pa
pL Umgebungsluftdruck Pa
pS Sa¨ttigungsdampfdruck von Wasser Pa
qH innerer Wa¨rmequellterm W ·m−3
R universelle Gaskonstante R=8,3145 J ·mol−1 ·K−1
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r radiale Koordinate (2D) m
RG Anzahl der Gasphasenreaktionen −
RS Anzahl der Oberfla¨chenreaktionen −
Re Reynolds-Zahl −
sH a¨ußerer Wa¨rmequellterm W ·m−3
s˙i Oberfla¨chen-Reaktionsgeschwindigkeit mol ·m−2 · s−1
Si,0 Haftkoeffizient −
Si,eff effektive Adsorptionswahrscheinlichkeit −










u/v/w Geschwindigkeitskomponenten in x/y/z-Richtung
(3D); in 1D- und 2D-Fa¨llen stellen v und w die Ge-
schwindigkeitskomponenten in r- bzw. z-Richtung
dar
m · s−1
Ui Umsatz der Spezies i −
V˙ Volumenstrom durch das Kanal m3 · s−1
VK Kanalvolumen m
3
vabs absolute Geschwindigkeit m · s−1
vSt Stefan-Geschwindigkeit m · s−1
x/y/z Raumkoordinaten; in 1D- und 2D-Fa¨llen stellt z
die axiale Koordinate dar
m
Xi Molenbruch der Spezies i −
X¯i u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelter Molen-
bruch der Spezies i
−
Y˜ Wasserdampfbeladung der Luft (kg Wasser pro kg
Luft)
−
Yi Massenbruch der Spezies i −
Y¯i u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelter Massen-
bruch der Spezies i
−
Yi,Ein/Aus Massenbruch der Spezies i am Ein- bzw. Ausgang
des Katalysators
−





βk Temperaturexponent der k-ten Reaktion −
Γcat Oberfla¨chenplatzdichte des Adsorbens mol ·m−2




jk bedeckungsabha¨ngige Aktivierungsenergie J ·mol−1
εPore Poro¨sita¨t −
εPore,makro Poro¨sita¨t der Makroporen −
εPore,mikro Poro¨sita¨t der Mikroporen −
θi Bedeckungsgrad der Spezies i −
λ Luftverha¨ltnis −
λWL Wa¨rmeleitfa¨higkeit W ·m−1 ·K−1
λWL,eff effektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Washcoats W ·m−1 ·K−1
λWL,F Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Feststoffs, aus dem der
Washcoat aufgebaut ist
W ·m−1 ·K−1
λWL,W Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Wand W ·m−1 ·K−1
µ dynamische Viskosita¨t kg ·m−1 · s−1
µjk A¨nderung der Reaktionsordnung −
ν kinematische Viskosita¨t m2 · s−1
ν ′i sto¨chiometrischer Koeffizient der Edukte −
ν ′′i sto¨chiometrischer Koeffizient der Produkte −
ν˜ ′j Reaktionsordnung der Edukte −
ν˜ ′′j Reaktionsordnung der Produkte −
Φ Dissipationsfunktion s−2
ρ Dichte kg ·m−3
ρ¯ u¨ber den Kanalquerschnitt gemittelte Dichte kg ·m−3
ρS Dichte an der Kanaloberfla¨che kg ·m−3
σij reduzierter Moleku¨ldurchmesser A˚
σK Kanaldichte m
−2
σSB Stefan-Boltzmann-Konstante σSB = 5, 67 · 10−8 W ·m−2 ·K−4
τPore Tortuosita¨t −
τW Tangentialspannung an der Kanalwand Pa
ϕL relative Luftfeuchte der Luft −
ω˙i Gasphasen-Reaktionsgeschwindigkeit mol ·m−3 · s−1
Ω
(1,1)
ij reduzierter Stoßintegral −
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